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RESUMEN Y OBJETIVOS

La deshidrogenacion catalitica de etilbenceno es el proceso mas representativo
para la obtencidn de estireno, que es uno de los mondémeros mas importantes utilizados
en la sintesis de polimeros. Este proceso industrial es uno de los méas importantes dentro

de la industria quimica.

En un principio este proceso se realizaba en presencia de vapor, pero
consideraciones termodinamicas indican claramente que el rendimiento en el equilibrio
es mucho mayor si se realiza en presencia de CO,, necesitandose ademas un menor

aporte de energia.

El objetivo principal de este proyecto consiste en el estudio de distintos

catalizadores para la deshidrogenacion oxidativa de etilbenceno mediante CO,. Este
estudio se ha llevado a cabo en el departamento de Ingenieria Quimica y Tecnologias
del Medio Ambiente de la Universidad de Zaragoza, dentro del grupo de investigacion

CREG (“Catalysis, Molecular Separations and Reactor Enginniering Group”).

Los objetivos concretos son:

1.- Preparacion de distintos catalizadores para la deshidrogenacién oxidativa de

etilbenceno.

2.- Caracterizacion de los catalizadores sintetizados: técnicas BET y XRD.

3.- Uso de un reactor de pulsos en el que se van a probar los catalizadores,

evaluandose los rendimientos de las distintas reacciones.

4.-Estudio de la capacidad red-ox de los catalizadores.

5.- Seleccion del catalizador Optimo para la deshidrogenacion oxidativa de

etilbenceno a estireno.
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1. INTRODUCCION.

1.1. EL ESTIRENO EN LA INDUSTRIA QUIMICA.

En el presente trabajo se va a obtener como producto principal el estireno
utilizando como materia prima el etilbenceno (EB). Es por ello que se va realizar una

breve presentacion del mismo.

El estireno (ST) es un hidrocarburo aromético de formula C¢Hs-CH=CH;, (figura
1.1) manufacturado por la industria quimica. Este compuesto molecular [1] se conoce
también como vinilbenceno, cinameno o feniletileno. Es un liquido incoloro de aroma
dulce que se evapora facilmente. A menudo contiene otros productos quimicos que le
dan un aroma penetrante y desagradable. El estireno se caracteriza por su miscibilidad

con la mayoria de los disolventes organicos en cualquier proporcion.

El mondémero estireno es ampliamente usado en la produccion de polimeros,

tales como: poliestireno, acrilonitrilo,...

o
Figura 1.1: Molécula de estireno.

Se producen 25 millones de toneladas al afio para fabricar productos tales como
caucho, plasticos, material aislante, cafierias, partes de automdviles, envases de

alimentos y revestimiento de alfombras.

La mayor produccion derivada del estireno [2] en Europa se centra en Francia,
Alemania, Italia y Espafia. En Asia los principales puntos se centran en Japdn, China,
Corea y Malasia. Por otro lado también destacan los Estados Unidos con diversas areas
de produccion de estireno mondémero o derivados de él (California, Illinois, Indiana

Lousiana,...). En total existen mas de 15.000 plantas industriales que producen o


http://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo
http://es.wikipedia.org/wiki/Aromaticidad
http://es.wikipedia.org/wiki/Industria_qu%C3%ADmica
http://es.wikipedia.org/wiki/Compuesto_qu%C3%ADmico
http://es.wikipedia.org/wiki/Mol%C3%A9cula
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consumen estireno y materiales relacionados con él, con una facturacion anual de 9.900

millones de euros.

El consumo global de estireno en 2008 [3] fue alrededor de 26-10° Tn,
pudiéndose llegar a fabricar hasta 30-10° Tn/afio, lo que hace que la produccién de
estireno sea uno de los 10 procesos industriales de mayor importancia

La reaccion mas importante del estireno es su propia polimerizacion a
poliestireno (figura 1.2). El estireno se polimeriza lentamente a temperatura ambiente,

aumentando su velocidad de polimerizacion con la temperatura.

jialal ot i E=h ol

J—CH— CH, —[CH— CI—Iz]—CH— CH- —,

Figura 1.2: Molécula de poliestireno.

El poliestireno es un plastico econémico y resistente. Se identifica segun el

sistema SPI mediante el simbolo, que se muestra en la figura 1.3.

Probablemente sea el plastico mas popular después del polietileno, ademas el
poliestireno es la base de diversos copolimeros (estireno-acrilonitrilo). Con él se
fabrican cajas para computadoras, maquetas, juguetes, recipientes de uso industrial y
doméstico, recubrimientos de paredes, revestimientos internos de refrigeradores y otros

muchos objetos y componentes.
AR
PS

Figura 1.3.
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1.2. PROCESO DE FABRICACION DEL ESTIRENO.

La produccion mundial de estireno comenzé hace mas de 60 afios. Sin embargo,

continuamente se establecen nuevos procesos o variaciones de fabricacion del mismo.

Existen varios procesos industriales para la fabricacion de estireno [1-4]. Todos
ellos suelen emplear como materia prima etilbenceno procedente de la alquilacion de

benceno con etileno.

Los méas empleados son:

1) Deshidrogenacion endotérmica de etilbenceno.

2) Co-producto en la produccion de oxido de propileno.

Sin embargo, hay una tercera posibilidad que consiste en la deshidrogenacion
oxidativa de etilbenceno utilizando un oxidante (CO,, Oo,...), esta tercera opcion, que
es la base de esta investigacion, en los ultimos afios ha cobrado una importancia mayor
debido a que gracias a su caracter exotérmico, permite trabajar a temperaturas mas bajas
[6-11].

1.2.1. Deshidrogenacion endotérmica de etilbenceno.

La deshidrogenacion endotérmica del etilbenceno permite la formacion del
estireno, mas del 90 % de estireno se obtiene gracias a la deshidrogenacion catalitica de
etilbenceno [4-6], utilizando como catalizador oxido de hierro y Oxido de potasio, en un
reactor de lecho fijo a una temperatura entre 600 — 700 °C, en presencia de un gran
exceso de vapor sobrecalentado y a baja presion (0.41 atm), dado que bajas presiones

favorecen el avance de la reaccion.

Es un proceso altamente endotérmico (figura 1.4) y debido a la alta
endotermicidad del proceso, se requiere una elevada temperatura de reaccion, ademas

de la presencia de una gran cantidad de vapor sobrecalentado (vapor/etilbenceno = 7-12

11
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mol/mol) [7-9], que se encarga de suministrar calor y de este modo se consigue
disminuir la presion parcial de los reactantes, evitando la formacion de depositos
carbonosos. Sin embargo, parte del calor latente del vapor se pierde en el separador gas-
liquido. Otro aspecto a tener en cuenta seria la presién parcial del etilbenceno, de modo
que bajas presiones parciales de etilbenceno den lugar a mayores conversiones del
mismo. Debido a la alta relacién de vapor/etilbenceno necesaria, dicho proceso tiene el

inconveniente de tener un alto coste energético.

| i /"‘MCHS s
i > +H, AHyk=28,1 kcal/mol

Figura 1.4: Reaccidn de deshidrogenacion endotérmica de etilbenceno.

Las reacciones que tienen lugar en la deshidrogenacién endotérmica de etilbenceno

(EB) [1, 4] son las siguientes:
e Reacciones directas:

EB - ST + H, (deshidrogenacion)

EB - Benceno + C,H, (craqueo)

EB+ H, - Tolueno + CH, (hidrogenolisis)
EB + H,O - CO + H; (reformado con vapor)

e Reacciones consecutivas:

ST - Precursores de coque (oligomerizacion)
Precursores de coque + H,O - CO, + H, (water gas shift)

Precursores de coque = coque (deshidrogenacion)

Los principales subproductos que se obtienen en el reactor de deshidrogenacién

son tolueno y benceno y ademas se produce coque que envenena el catalizador.

12
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La mayoria de los procesos usan lechos fijos adiabaticos, pero si se quisiera
conseguir una conversion total del etilbenceno, la utilizacion de lechos fijos adiabaticos
supondria un descenso muy grande en la temperatura del reactor, lo que produciria
limitaciones termodinamicas y cinéticas. La solucion a este problema seria la utilizacion
de dos 6 més reactores en serie con calentamiento intermedio. La figura 1.5 muestra una

tipica unidad de deshidrogenacion.

Bajo tipicas condiciones de equilibrio, se produce alrededor de un 80 % de EB.
Sin embargo, el tiempo y la temperatura necesario para conseguir este equilibrio hace
que aumente el craqueo térmico y se reduce el rendimiento a ST, por lo que la mayoria
de las unidades comerciales operan entre el 50-70 % de conversion y selectividades del
88-95 %.

Vapor 800 *C &00 "C
—_— A 'y 2z B —l
——— T
GE0 " f \\
Gas de
Etllbenceno veniao
Etilbenceno reciclado T
c
Wapar E I

Y

‘o

Condensado Estireno
Crudo

Figura 1.5: Unidad de deshidrogenacion de etilbenceno a estireno [5].

1.2.2. Co-producto en la produccion de oxido de propileno.

En la figura 1.6 puede verse un diagrama de bloques del proceso de fabricacién
de estireno mediante el método de oxidacion de etilbenceno para producir 6xido de

propileno.

13
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Propileno
Oxido de propileno
_Aire >
EB Oxido
v hidroperéxido v de propileno
OXIDACION EPOXIDACION PURIFICACION
—> > >
EB
EB recuperado
Estireno monémero
¥_Metilbencil alcohol
RECUPERACION DESHIDRATACION HIDROGENACION
DE ETILBENCENO > >
A Acetofenora A
Metilbencil alcohol
Hy

Figura 1.6: Diagrama de bloques del proceso de produccion de estireno [2].

Este método, patentado por Halcon, ARCO Chemical y Shell, conlleva las

siguientes etapas basicas [1,2]:

1.- La oxidacién de etilbenceno con aire a 130°C y 0,2 MPa, con lo que se

obtiene etilbenceno hidroperoxido (EBPH).
CeHsCoHs + O, > CgHsCH(OOH)CH3
Otros productos obtenidos en esta fase son acetofenona y 1-fenil-etanol. La
conversion obtenida es del 13% para minimizar dichos subproductos, obteniéndose

selectividades a EBPH en torno al 90%.

2.- Reaccién entre el hidroperdxido y propileno, con lo que se forma 1-fenil-

etanol y 6xido de propileno.

C6H5CH(OOH)CH3 + C3Hg 2 C3HgO + C5H5CH(CH3)OH

14
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En esta fase se usan catalizadores heterogéneos de titanio o de molibdeno en fase
liquida a una temperatura de 110°C y 4 MPa. La conversion de EBPH es casi completa

con una selectividad a 6xido de propileno superior al 70%.

3.- Deshidratacion del alcohol obteniéndose estireno a 250°C y baja presion con
Oxidos metélicos (Al,03).

CsHsCH(CH3)OH - CgHsCH=CH, + H,O

1.2.3. Deshidrogenacion oxidativa de etilbenceno.

Una alternativa a la deshidrogenacion endotérmica de etilbenceno seria, la
deshidrogenacién oxidativa. Este tratamiento ofrece la posibilidad de producir estireno
empleando diferentes oxidantes y permite trabajar a temperaturas méas bajas debido a la
exotermicidad de la reaccion. Como oxidantes se puede utilizar O, [4, 10-14], N,O [15],
SO, [16] y mas recientemente CO, [7-9, 17-42].

El proceso que utiliza oxigeno (figura 1.7) esta libre de cambios termodinamicos
producidos en la conversion. La cantidad de oxigeno que contiene la mezcla y la

profunda oxidacién de estireno a 6xidos carbonosos, que provoca una pérdida de la

selectividad, son las principales desventajas que tiene este proceso [19].

| A ﬁc Hs ™2
e +050,> + H>0 AHaggk = -29,7 kcal/mol

Figura 1.7: Reaccion de deshidrogenacion oxidativa de etilbenceno con O,.
Un amplio rango de catalizadores han sido estudiados para su utilizacién en este

proceso, por ejemplo, CaO/SiO; [10], Mg(VO,),-MgO [11], CeO, mesoestructurado

[12] o nanofibras de carbono (CNF) [13]. Ademas, algunos autores [14] han verificado

15
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que el material carbonoso formado en el catalizador es una sustancia activa

cataliticamente.

El didxido de azufre se ha propuesto como una alternativa al O, pero su uso no
es atractivo debido a la formacion de compuestos toxicos y corrosivos como CS,, COS
[16].

Los dxidos nitrosos (N2O) también se han utilizado para la deshidrogenacion de

etilbenceno, utilizando 6xidos de vanadio sobre alimina como catalizador [15].

Sin embargo, el gas que mas ampliamente se esta estudiando como alternativa

al oxigeno es el dioxido de carbono (figura 1.8).

| i ﬂCH3 N
e + CO, = + H,0 + CO AH = 28,15 kcal/mol

Figura 1.8: Reaccion de deshidrogenacion oxidativa de etilbenceno con CO..

La reaccion de deshidrogenacion oxidativa con CO, se caracteriza por ofrecer
una alta selectividad hacia estireno. La deshidrogenacion de etilbenceno utilizando CO,,
es un método mejorado, ya que el CO, previene la aparicién de puntos calientes en la
superficie del catalizador, acelera la reaccién y evita que se produzca un equilibrio
quimico. Otra de las razones por las cuales fue creado este proceso fue para tener un

proceso capaz de almacenar energia y que no fuera dafiino para el medio ambiente [22].
Intercambiando el vapor de agua por CO, la energia requerida para la
produccién de estireno pasara a ser de 6,3-10° a 2,6-10° KJ/1000 Kg de estireno y la

temperatura de deshidrogenacion con CO; seria 50°C mas baja [8, 20].

Sin embargo, la deshidrogenacion de EB con CO; solo se ha desarrollado a

escala de laboratorio debido a la falta de catalizadores activos y estables.

16
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1.3. EL CO,EN LA DESHIDROGENACION DE ETILBENCENO.

El didxido de carbono, que usado como reactivo quimico puede ayudar a rebajar
los niveles de gas invernadero en la atmosfera, proporciona una fuente barata de carbon,
siendo una fuente renovable comparada con petréleo o carbon. EI CO, es, ademas,

relativamente no toxico, no inflamable y abundante en la naturaleza.

El CO, es menos reactivo que el O, y el agua para la gasificacion de coque y

CO. La capacidad de gasificacion de coque para varios gases es como sigue [7]:
0, (105) > H,0 (3) > CO; (1) > H, (0.003)
lo que indica que el CO, puede considerarse como un oxidante debil, ademés de
diluyente, con la ventaja que minimiza la produccion de puntos calientes en la superficie
del catalizador.
La utilizacion de CO, presenta algunas ventajas sobre el vapor en la
deshidrogenacion de etilbenceno [32], ademas de las ya mencionadas, acelera la

velocidad de reaccion, aumenta la selectividad a estireno, alivia las limitaciones

termodinamicas, evita la oxidacion total y prolonga la vida del catalizador.

1.3.1. Mecanismos de reaccion.

Las vias de reaccion para la deshidrogenacion de etilbenceno han sido discutidas

por muchos investigadores [18, 35, 40], pudiendo ser de dos tipos:

1) Reaccion en un solo paso, con produccion simultanea de estireno, CO y H,0

(reaccion 1.1).

CeHs5-CoHs + CO, & CgHs-CoH3 + CO + H,O  AH =+ 158,8 KJ/mol [r. 11]

17
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2) Reaccion en dos pasos, donde primero tiene lugar una deshidrogenacion simple
(reaccion 1.2) en la que se produce estireno e hidrogeno y posteriormente el H,

reacciona con el CO; (reaccion 1.3) mediante la reaccion water-gas-shift (RWGS)
Ce¢Hs5-CH,CH3; «—— CgHs-CH=CH, +H, AH =+ 117,65 KJ/mol [r. 1.2]
COz + H —* CO +H,0 AH =+ 41,15 KJ/mol  [r. 1.3]

de tal forma que el hidrogeno producido en la deshidrogenacion se elimina
simultaneamente por la reaccion RWGS, de forma que se aumenta la conversion de EB

debido al desplazamiento del equilibrio de la reaccion 1.2.

El que la reaccidn sea en un paso o en dos depende de los catalizadores usados
para la deshidrogenacion oxidativa. Asi, por ejemplo, si se usan catalizadores Fe/Al,O3
la reaccion tiene lugar en 2 pasos, mientras que para V/Al,Oj3 tiene lugar en un solo

paso [18]. Por otro lado, Wang y Zhu [43] indican que la relacion molar entre CO, y EB

también afecta al mecanismo; asi si 2

> 8 la reaccion tiene lugar en un paso, Si

2

> 3 tiene lugar en dos pasos (catalizador usado: OxFe/carbén activo).

1.3.2. Propiedades red-ox.

El CO, por otro lado puede desempefiar un importante papel redox (“lattice
oxygen”) en la reaccion de deshidrogenacion. Asi, Sakurai y cols. [20] han observado
un aumento del rendimiento a estireno en presencia de CO,, comparado con la
utilizacion de un gas inerte (p ej. Argon), alcanzandose valores de hasta 73.8 % de
rendimiento de estireno y selectividades del 90.1 %, por lo que el CO, puede

comportarse como un oxidante de las especies metalicas [19-21].

Las reacciones redox que tendran lugar en el proceso de deshidrogenacion

oxidativa de EB serian las reacciones 1.4 y 1.5
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EB+ MOy > ST+ H,0 + MOy [r. 1.4]
MOy.1 + CO; > MOy + CO [r. 1.5]

donde MOy y MOy, serian los catalizadores compuestos por 6xidos metéalicos.

Como se ve en estas reacciones, el CO, participa en la reoxidacion del 6xido

parcialmente reducido.

Por ejemplo catalizadores de vanadatos de magnesio [20] extraen el H, del EB
para producir ST y agua y como consecuencia se reducen las especies de vanadio (V).
En atmdsfera inerte (Ar) las especies de V se reducen continuamente durante la reaccion
de deshidrogenacion. Sin embargo en atmosferas de CO,, éste puede oxidar las especies
de V reducidas y aumentar el estado de oxidacion, por lo que se obtiene un mayor
rendimiento a ST comparando con el obtenido en la atmdsfera inerte. Esta oxidacion
solo ocurre en las especies de V que se encuentran en la superficie del catalizador, y no
se produce en la mayor parte del catalizador. Por otro lado, la velocidad de reoxidacién
con CO, es pequefia comparada con la reduccion. Finalmente se ha observado una
mayor capacidad de oxidacion de especies de vanadio de mayor valencia (p ej. 4),

mientras que las de menor valencia (2 y 3) apenas se ven oxidadas.

Para otros catalizadores, por ejemplo, 6xidos de hierro, el CO, no es capaz de
oxidar el Fe** [24].

1.3.3. Catalizadores.

El efecto del CO, en la deshidrogenacion dependerd de la naturaleza del
catalizador usado, asi los catalizadores que se han chequeado [18] para la

deshidrogenacion oxidativa de etilbenceno con CO, tienen las siguientes caracteristicas:

e Como soportes se utilizan oxidos inorganicos (Al,O3, MgO, ZnO, WOs3, SiO, y

Zr0,), varias zeolitas, materiales carbonosos,...
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e Como componentes activos: 6xidos de diferentes metales de transicion (Fe, V,
Cs, Cu, Zr, Ce, La, Na, Ni y Co).
e Como promotores, metales alcalinos (Li, Na y K), alcalinotérreos (Ca y Mg) y

otros elementos (Sb y Cr).

Los primeros catalizadores que se utilizaron en la deshidrogenacion con CO,
fueron los mismos que se utilizan para la deshidrogenacién con vapor de agua, es decir
Oxidos de hierro con promotores de litio (Li) ¢ potasio (K) [17, 35]. Sin embargo, estos
catalizadores no eran suficientemente eficaces y se producia una rapida desactivacién

por deposicion de coque.

Esto hace que se estén evaluando otros catalizadores basados,
fundamentalmente, en éxidos metalicos (hierro, vanadio, cromo, cerio y zirconio), en

distintos soportes como aliimina, carbon activo (CA),...

Los oxidos de hierro han sido testados con distintos soportes, asi Chang y cols.
[44] trabajaron sobre matriz zeolitica ZSM-5 obteniendo una alta selectividad pero
también una rapida desactivacion del catalizador. Este problema lo solventaron Mimura
y cols. [8] desarrollando catalizadores basados en o0xidos de Fe/Ca/Al y en oxido de
FeAl,Zng. Utilizando la alimina como soporte, Saito[45] también trabajé con OFey
obteniendo unos buenos resultados. Ma&s recientemente, de Araujo [32] utilizd

compuestos ceramicos conteniendo Fe, Cu, Cs, Pb,...

Los oOxidos de zirconio también han sido ampliamente utilizados [7, 25, 27]
fundamentalmente en combinacién con otros éxidos como CeO,, TiO,, MnO,, K50,...
siendo, los 6xidos combinados, mas estables y selectivos que cuando se utilizan de

manera independiente.

Pero sin lugar a dudas, el 6xido més utilizado, en la deshidrogenacion oxidativa
de EB con CO,, es el V,0s, expresado en la literatura como VO [9, 18-20, 26, 28-30],
al que se le afladen aditivos como Sb, Ti, Zr de tal forma que se mejore la estabilidad y
actividad del mismo. Como soportes se encuentra la alimina como material mas
utilizado [18, 19, 28] ¢ carbdn activo [34], materiales mesoporosos [30], oxidos de

magnesio [20]...
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Una comparativa de los distintos catalizadores usados en la literatura se muestra en la

tabla 1.1.

Tabla 1.1: Comparacion de resultados obtenidos para distintos catalizadores.

Condiciones de

operacion
Catalizador XEB YsT Sst C02/
Autor (promotor)/Soporte | (%) (%) | (%) | EB T2 (°C)
FeOy (K)/Carbon
Badstuve [17] activo >70 | >63 | >90 | 10 550
FeOy (Li)/Carbon
Sugino [46] activo 40-45 | 36-41 | >90 | 50-70 550
Saito [45] FeO,/Al,O3 77,1 74 96 | 5-10 | 525-575
Mimura [8] FeOy (Ca)/Al,O3 31-51 | 30-47 |93-97| 1 580
Chang [44] Fe,O3 (K)/ZSM-5 45 37 82 80 600
Fe (Cr, Ti,...)/matriz
de Araujo [32] ceramica 33 32 | 985 | 30 550
Ji [38] Fe,03/MgAl,O, 50 47,9 | 95,7 5 580
Jiang [27] TiO,-Zr0,/CS-1 15 16 92 5,1 600
Reddy [7] ZrO, (Ti, Mn, Ce,...) | 52,2 | 51,4 | 985 | 51 550
Burri [25] MnQO,-ZrO, 73 715 | 98 10 650
Burri [33] Sn0,-ZrO, 61 59,5 | 97,6 6 600
Sakurai [20] VO,/MgO 81,9 | 738 | 90,1 | 45 600
Vislowsky,
Chang [9,19] V,05 (Sh)/AlLO; 79,9 76 | 951 1 595
Sakurai [34] | VO,/Carbonactivo | 67,1 | 54,2 | 80,8 1 580
Sun [18] VO,-FeO,/Al,O3 48,6 48 | 98,7 | 11 550
Li [26] VOL(Ti) <14 | <13 |>97| 20 450
Chen [28] VO,/Al,O3 73 69,7 | 96 20 550
Reddy [29,37] | V20s-CeO; (Ti, Zr) 60 59 98 51 600
Qiao [30] VO,/MCM-41 30-70 | 29-69 | >98 | 20 600
Xiag [36] VO,/nano Al,0; 73,7 | 70,8 | 96,2 | 10 550
Wang [39] V,05/CexZr1.40, 77 75 98 5 550

Donde Xgg es la conversion a etilbenceno, y« Yy Sst el rendimiento y selectividad

a estireno.

21



Universidad de Zaragoza. Oscar Irin Cuairan.

1.3.4. Influencia de las condiciones de operacion.

Aparte de los catalizadores, otros factores que influyen en el rendimiento de ST

son los siguientes:

1) Presion parcial de CO; o relacion CECI;Z :

o o - CO
La actividad catalitica aumenta con la relacion molar EBZ [9, 17] y con la

presion parcial de CO, [30]. Encontrandose valores éptimos de CECE); =10 [17, 25] 6 de

presion parcial de CO, de 14 KPa que equivale a CEOBZ ~20[30].

2) Temperatura.

El rendimiento a ST aumenta con la temperatura en el rango de 510 a 610 °C,
cobrando una mayor importancia el efecto del CO, a temperaturas superiores a 550°C
[9]. La temperatura éptima sera aquella que permita obtener altas conversiones y
selectividades, asi por ejemplo, Burri [33] encuentra una T2 Optima = 600°C para
catalizadores SnO,-ZrO,, mientras que para Sakurai [34] es 550°C para catalizador

V/carbon activo.
3) Contenido del metal activo en el catalizador.

El porcentaje de metal activo en el catalizador afecta en la conversion y en la
distribucion de producto. Asi, por ejemplo, para el vanadio, la carga dptima puede
oscilar entre 1 mmol [34] 6 1,5 mmol [30] por gramo de catalizador.

4) Tiempo de contacto.
El tiempo de contacto hace que aumente la conversion a EB pero disminuye

ligeramente la selectividad a ST [30, 34] produciéndose en mayor medida subproductos

como tolueno y benceno.
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5) Tiempo de operacion.
La actividad del catalizador, y como consecuencia la conversion, disminuye con

el tiempo de operacion [30, 32, 34]. Esto es debido a la desactivacion producida por

formacion de coque, disminuyendo el area superficial del catalizador.
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2. DESARROLLO DE LA EXPERIMENTACION.

2.1. INTRODUCCION Y CONDICIONES DE PROCESO.

En este capitulo se describe el equipo de laboratorio utilizado, asi como la
instrumentacion correspondiente y los sistemas de adquisicion, almacenamiento y

procesado de los resultados.

En el momento de decidir los equipos mas apropiados a utilizar se tuvieron en

cuenta los siguientes condicionantes generales con el fin de conseguir la maxima

informacién y versatilidad en los ensayos:

a) Es importante durante todo el transcurso de la reaccion poder controlar la

temperatura, para evitar que el etilbenceno condense.

b) Tanto el proceso de ensayo (seguimiento de los picos) como la obtencion y

almacenamiento de resultados se debe realizar de forma automatizada.

c) Se debe poder manejar adecuadamente toda la informacion obtenida.

Las condiciones de operacién en los ensayos son las siguientes:

e Catalizadores: V,05/Al;,03, MNO,-ZrO,, V-TiO; y V,05-Ce0,/TiO,-Zr0Os.
e Masa de catalizador: 0,5 gramos.

e Temperatura = 450, 500 ¢ 550 °C.

e Porcentaje de etilbenceno = 2,63 % (T2 sat = 38,6 °C).

e (Gas portador: He.
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2.2. DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL.

La planta se encuentra esquematizada en la figura 2.3 y en ella destacan los

siguientes equipos:
e Reactor (R).

Los ensayos se han realizado en un reactor de lecho fijo (Model 1000 Oxygen
Trap) compuesto por un cilindro de cuarzo de 6 mm de diametro interno y 35 cm de
longitud (figura 2.1), en cuyo interior se dispone 0.5 gramos de catalizador soportado

por lana de vidrio (con caracter inerte determinado en experimentos previos).

El reactor es calentado por un horno eléctrico (H) de 2000 W (figura 2.2), con
una sola seccion de calentamiento y dispuesto en posicion vertical. Las dimensiones del

horno son 5 cm de diametro interno y 30 cm de altura.

Una vaina de cuarzo se introduce concéntricamente de manera que su extremo
esta en el interior del lecho catalitico. Dentro de la vaina se coloca el termopar (tipo K)
que se une a un controlador-programador digital (REX-P9, RKC Instruments Inc.) con

un control tipo PID que admite la programacién de ocho rampas de temperatura.

Figura 2.1: Reactor de lecho fijo (R). Figura 2.2: oro eléctrico (H).
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Figura 2.3: Esquema de la planta.
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e Controladores de flujo masico (M1 a M4).

La planta esta acondicionada de cuatro controladores de gases (figura 2.4) de la
linea de productos Alicat Scientific, se caracteriza principalmente por la utilizacion de
una valvula proporcional unida al caudalimetro. Los reguladores del flujo incluyen 30
calibraciones seleccionables del gas, un indicador digital dindmico que demuestre
simultaneamente todos los parametros de proceso medidos y un interfaz del botén para
el ajuste del punto de ajuste y el gas selecto. Disponible con una variedad de opciones
de conexion (NPT, VCR, VCO, etc.) y opciones de la comunicacion digital y anadloga.
(0-5Vvdc, 0-10Vdc, 1-5Vdc, 4-20mA, RS-232, RS-485, ProfiBus, Devicenet, etc.).

Figura 2.4: Controlador de flujo masico térmico.

e Placas calefactoras (P) (figura 2.5) y controladores de temperatura (figura 2.6).

Para poder trabajar con un porcentaje de etilbenceno de 2,63 % , la temperatura
de saturacion debe ser 38,6°C, para ello se dispone de unas placas calefactoras, del
modelo CC162, que disponen de unos controladores SCT1, a través de los cuales se va a
mantener la temperatura en el valor fijado, ademéas se han colocado a lo largo de los
sectores por los que circula el etilbenceno unas resistencias para mantener la
temperatura superior a 38,6 °C y evitar condensaciones recubriéndose con papel de

aluminio para que no haya muchas pérdidas de calor.

Indicador de
Calertamiento

T |

L | —— I

\'\'L ) .-"l' Indicaden de Funclonamiento
Indicador de Flaca Calienitz

Figura 2.5: Vista frontal de la placa calefactora.
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Las placas cerdmicas CC162 estan disefiadas para utilizarse con el controlador
de temperatura Stuart SCT1. El controlador de temperatura SCT1 permite realizar un
control preciso de la temperatura de muestras acuosas y con base de aceite en el
laboratorio, y se puede utilizar en dos modos diferentes: controlador preciso de la
temperatura de 20 a 200°C ¢ termdmetro digital de -4 a 325°C. La conexion a la sonda
del controlador de temperatura SCT1 (figura 2.6) se realiza a través del enchufe de la
sonda DIN situado en la parte posterior de la placa (figura 2.5). El control de
temperatura analdgico esta desactivado, lo que permitira un ajuste preciso de la
temperatura a través del controlador de temperatura SCT1. EI LED de control
encendido indicard la comunicacion entre el controlador de temperatura SCT1 y la

placa.

Figura 2.6: Vista delantera y trasera del controlador de temperatura SCT1.

e Ordenador que cuenta con los programas informaticos: Thermo Gas Works,

Pulsos V2, Microsoft Excel, OriginPro 8.

e Espectrometro de masas (MS).

El anélisis de las muestras se hace mediante un espectrémetro de masas marca
Prolab Thermo Onix (figura 2.7).

El espectrometro de masas (MS) toma la muestra de gases en continuo, por
medio de un capilar 1/16 conectado a la salida. Con este aparato se realiza el analisis de
los gases de salida mediante la técnica de separacion de iones conforme a su masa (0 en
su defecto a la relacion masa/carga). Los gases son succionados por el capilar hacia el

sistema de entrada.
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[

Figura 2.7: Espectrometro de masas ProLab Thermo Onix.

Las moléculas de gas son ionizadas por una corriente de electrones dirigidos a

un anodo.

Un convertidor de frecuencia de la marca ALCATEL-ANNECY modelo 8525
CFV 100 convierte el haz de iones en una sefial eléctrica amplificada que sera procesada
y almacenada por un ordenador. Por defecto, el aparato utiliza un sistema de deteccién
ionica tipo copa de Faraday, cuyo limite de deteccion es 100 ppb, para un rango total de
masas de 200 u.m.a. Se dispone también de un detector multiplicador de electrones
secundario (SEM), opcional para los casos en los que la presion de operacidon no sea

més alta de 10° mbar, que proporciona mayor sensibilidad de medida.

Este sistema estd compuesto, ademas del controlador HAL, por una unidad de
cabeza, un analizador de masa, una pantalla y un sistema de vacio para mantener a bajas

presiones la mayor parte de los componentes del instrumento, que consta de:

- bomba turbomolecular de la marca ALCATEL-ANNENCY tipo PTM 5081 de
un caudal de 80 litros/segundo, motor de 450 Hz y velocidad de rotacion de
trabajo de 27000 r.p.m.

- dos bombas rotativas de doble efecto marca TELSTAR tipo 90/60 VDE 0530
72 46/96 con motor de 50 Hz y velocidad de rotacién de 1400 r.p.m.
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Para la utilizacion del aparato con fines Unicamente semicuantitativos, como es
el caso de este proyecto, basta con asignar a cada sustancia un valor de la relacidn
masa/carga, en general, aquella en la que la sefial es maxima, aunque si dos ¢ mas
sustancias coinciden en una misma sefial se busca aquel valor que sea especifico de la
sustancia a analizar. La evolucion de la sefial con el tiempo, para ese valor, es asignable

a la sustancia 6 compuesto en cuestion.

Las masas que se van a seguir en esta investigacion se muestran en la tabla 2.1:

Tabla 2.1: Relacion de compuestos y masas a analizar en el MS.

ELEMENTO MASA
Hidrdégeno 2
Helio 4

Mondxido de Carbono 28

Oxigeno 32
Didxido de Carbono 44
Benceno 78
Etilbenceno 91
Tolueno 92
Estireno 104
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2.3. PREPARACION DE CATALIZADORES.

Los catalizadores que se han utilizado en la reaccion objeto de estudio de este

proyecto son los siguientes:

V,05/Al,03
- MnO,-ZrO;
- V-TIiO;
- V,05-Ce0,/TiO,-Zr0s.

A continuacion se pasa a hacer una breve descripcién y se indica el método de
preparacion de dichos catalizadores. La nomenclatura utilizada se muestra en la tabla

2.2.

Tabla 2.2: Nomenclatura.

PROPIEDAD | SIMBOLO | UNIDADES
Peso Molecular Pm g/mol
Volumen \% ml
Densidad d g/ml
Temperatura Tésat °C

e Catalizador V,0s5/Al,03.

El 6xido de vanadio es uno de los compuestos mas utilizados para la

deshidrogenacion de EB con CO,.
En la literatura estudiada se han probado varios soportes: carbon activo [34],
alimina [9, 18, 19, 28, 36], compuestos mesoporosos [30]... y varios aditivos como Sb

[9, 19], Ti [26]...

En este caso se ha seleccionado la alimina como soporte, por ser el mas

utilizado en la bibliografia y sin adicién de promotores.
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Para su preparacion se han tenido en cuenta las recomendaciones dadas por
Chen y cols. [28] que consideran una carga éptima de vanadio de 1,5 mmol/gr. de
catalizador, obteniendo en estas condiciones rendimientos del 69,7 % de estireno. El
método de preparacion del catalizador que utilizan es mediante impregnacion con

NH,;V O3, método que se ha seguido en este proyecto.

Los pasos a seguir en la preparacion de este catalizador son los siguientes:

1) Peso y activacion de y-Al,O3: Se pesa 1 g de y-Al,O3 y se deja en una mufla a
500 °C durante 2 h para su activacién, con una rampa de 100 minutos desde 20 °C hasta
500 °C

2) Impregnacion de V en el soporte: la cantidad de NH4VVO3 necesaria para obtener

la proporcion deseada seria:

116,94mgNH VO,

1,5mmolINH VO, -
1mmoINH VO,

=175,41mgNH VO, = 0,17541gNH ,VO,

Se pesa 0,17541 g NH4VO3 y se le afiaden 2 puntas de espatula de &cido oxalico

y 0,7 ml de agua destilada formandose una disolucion acuosa de acido oxalico.
Con una pipeta se afiade poco a poco la disolucion preparada de &cido oxalico
sobre la y-Al,0; agitandose durante la adicion. Posteriormente se deja reposar la

impregnacion durante 24 h.

3) Secado: Pasadas las 24 horas, es necesario llevar a cabo un proceso de secado

del catalizador, para ello, el catalizador se mete en una estufa a 120°C durante 4 h.

4) Se deja el catalizador a T# ambiente y posteriormente se mete en una mufla a

550°C durante otras 4 h, con una rampa de 100 minutos, para ser calcinado.
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e Catalizador MnO,-ZrO,.

Los Oxidos de zirconio se han utilizado en la literatura siempre en combinacion
con otros oxidos, p €j.: TiO; [27], SO, [33], MnO; [25],... a temperaturas que oscilan

entre 550 °C y 650 °C, obteniéndose con todos ellos altas selectividades a estireno.

En este caso el catalizador a estudiar va a ser la combinacion de déxidos de
manganeso Y zirconio tal como propone Burri y cols. [25]. EI método recomendado para
su preparacion es la coprecipitacion, con una composicion del 10 % molar de MnO,. En
estas condiciones Burri obtiene conversiones de hasta el 73 % y selectividades a

estireno del 98 % (temperatura de reaccion de 650 °C).
Este catalizador se va a preparar por el método co-precipitacion, utilizando
nitrato de zirconilo y de manganeso como agentes precursores y una disolucion acuosa

de amoniaco como agente hidrolizante.

Los pasos a seguir en la preparacion del catalizador MnO,-ZrO, al 10 % en

moles son los siguientes:

1) Célculo de la cantidad a afadir por cada mol de catalizador a preparar:

Pm (MnQO,) = 86,938 g/mol
Pm (ZrO,) = 123,22 g/mol

0a(moly = _™™MnG:(9) _vino. —8,6938gMn0, )
86,938(g / mol)
- 119,5918 g MnO,-ZrO;
09(moly = M2r0:(9) 76 _110898g7r0,

123,22(g / mol)

2) Caélculo de la cantidad a afiadir de cada precursor por cada mol de catalizador a

preparar:
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Pm (Mn(NO3),) = 178,95 g/mol (en base seca)
Pm (ZrO(NiO),H,0) = 231,23 g/mol

178,959 / moIMn(NO,),

8,6938gMnO, -
gvin® 86,938(g / mol)

=17,895gMn(NG;),

231,23g/molZrO(NiO), - H,O

110,8989ZrO, -
9o 123,22(g/mol)

= 208,1079ZrO(NiO),H,0

3) Célculo de la cantidad a afiadir por gramo de catalizador:

17,895gMn(NO,), = 0,1496gMn(NO,),
119,5918gMn0O, — ZrO,
20810792rO(NO)H.0 _, 241 0700(No,), H, 0

119,5918gMn0O, — ZrO,

4) Para el experimento a realizar es necesario utilizar una mezcla 0,1 M de los
distintos precursores, de forma que la cantidad de agua destilada necesaria para disolver

las cantidades pesadas de precursores es la siguiente:

0,1496gMn(NO,),
0IM = 1r895g/mol [\, _gagn
Vv
1,7401gZrO(NO,), - H,0
01M = 231’23/9/ mol —sV = 75,25l

Volumen total = 83,61 ml

Se disuelve la cantidad que se ha pesado (de ambos precursores) en el volumen

calculado de agua destilada y se agita durante 30 minutos.
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5) Una vez que la solucion sea homogénea se le afiade NH3 hasta conseguir un pH
=9.

6) Posteriormente se agita la solucion durante 1 h y se mete en una estufa a 100 °C

durante 12 h con el objeto de eliminar el agua de la disolucién.

7) El precipitado resultante se filtra a vacio, lavandolo con agua destilada.

Posteriormente se seca el precipitado a 120°C durante 12 h.

8) Se deja el catalizador a T@ ambiente y posteriormente se mete en una mufla a

550°C durante otras 6 h, con una rampa de 100 minutos para ser calcinado.

e Catalizador V-TiO..

Mezclas de 6xidos de vanadio Y titanio han sido estudiadas por Li y cols. [23].
Dichos porcentajes oscilaban entre el 1 y el 9 % de V°*, encontrando un mejor
comportamiento cuando se trabaja con un 6 %, que es el porcentaje que se ha elegido en

este proyecto.

Este catalizador era preparado por el método sol-gel, de tal forma que se

conseguia que el vanadio estuviese altamente disperso en todo el catalizador [26].

Co,

Con estos catalizadores y trabajando a 450°C y relaciones molares de 20

no obtienen buenas conversiones (14 %) pero si altas selectividades a estireno (> 99%).
Esto puede ser debido a que las temperaturas de reaccion son muy bajas comparadas
con las utilizadas por otros autores (véase tabla 1.1).

Los pasos a seguir en la preparaciéon del catalizador V-TiO; en la proporcién

0,06 mol V/ 0,94 mol Ti, son los siguientes:

1) Se calcula la cantidad necesaria de V-Ti para preparar un mol de catalizador.

Pm (V) =50,94 g/mol
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Pm (Ti) = 47,90 g/mol

006(moly= MV v 305649y O
50,94(g / mol)

\- 4808249V +Ti

094(moly= M9, i 45,0264Ti
47,90(g /mol) _/

2) Utilizando los pesos moleculares de los precursores, se calcula la cantidad de

precursor necesaria para preparar un mol de catalizador.

Pm(NH,VO3) = 116,94 g/mol
PM(Ti[OCH(CH3)2]4) = 283,9 g/mol

116,949/ moINH VO,
50,94(g / mol)V

3,0564gV - = 7,0164gNH VO,

283,99 /mol

45,0269Ti-— -~
47,90(g / mol)

= 266,366 Ti[OCH(CHs)s]4

3) Se calcula la cantidad necesaria que se debe afiadir por gramo de catalizador:

7,0164g

~01459g NH,VO
48,0824¢ g NV

266,8669 .
2009908 _ 555029 Ti[OCH(CH
48,08249 g TIOCH(CHz)als

4) Se disuelve esta cantidad en etanol y se forma un Ti-sol (viscoso).

Posteriormente, se afiade acetilcetona como agente quelante.

5) Se prepara la disolucion de &cido oxalico 0,25 M, que serd vertido poco a poco
en el Ti-sol, bajo agitacién hasta que se forme un gel.
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masa(g)
126,07g/mol

0,25M =
0.4(1)

— masa = 3,1518g Acido oxalico

6) Se enrasa hasta llenar el matraz de 100 ml y se deja envejeciendo el gel durante
7 dias.

7) Pasados esos siete dias, calcinamos el gel durante 4 h a 550°C en una mufla.
e Catalizador V,05-CeO, / TiO,-ZrO;

Reddy y cols. [29, 37] han estudiado distintas alternativas de uso de éxidos de

vanadio y de cerio como catalizadores sobre un soporte de TiO,-ZrOs.

Los &xidos de vanadio exhiben una buena actividad catalitica para le
deshidrogenacion oxidativa de EB y se ha utilizado en muchos trabajos de investigacion

que aparecen en la literatura.

La mezcla de 6xidos TiO,-ZrO,, usados como soporte, proporciona una alta

superficie especifica, alta estabilidad térmica, propiedades redox y resistencia mecanica.

Por otro lado, el cerio inhibe la desactivacion del catalizador previendo la
formacion de coque, y se le conoce por su buena capacidad para almacenar oxigeno

(osc).

Asi que la combinacién de vanadio (conocido por sus propiedades redox) y cerio
(conocido por su capacidad de almacenamiento de oxigeno) puede proporcionar una

mejora de la capacidad catalitica.

La mejor conversion y selectividad (60 % y 98 % respectivamente) la obtienen

2

trabajando a 600°C, con una relacién molar = 5,1 y usando como catalizador la

combinacion de 6xidos V,0s5-CeO, / TiO,-ZrO, (7,5 % de V205 y 7,5 % de CeO,). Los
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investigadores comprueban que la adicion de CeO, previene la desactivacion del
catalizador y ayuda a mantener una actividad catalitica alta y estable.

Reddy y cols. indican que el soporte TiO,-ZrO, se sintetiza por el método de
coprecipitacion, mientras que los éxidos activos (V,0s-CeO,) se pueden depositar bien
por impregnacion himeda 6 por coprecipitacion, siendo el primer método el elegido en

este proyecto.

El objetivo consiste en la preparacion del catalizador V,05-CeO, / TiO,-ZrO, en

la siguiente proporcion:
0,5 moles TiO, + 0,5 moles ZrO,

Los pasos a seguir en la preparacion del catalizador V,0s-CeO; / TiO,-ZrO; en
.. TIiO, ..
la proporcién =1 son los siguientes:
ZrQ,

1) Utilizando los pesos moleculares de TiO; y ZrO; se calcula la masa necesaria

para producir un mol de catalizador.

Pm(TiOy) = 79,9 g/mol
Pm(ZrOy) = 123,22 g/mol

Se calcula la masa de cada uno de ellos multiplicando el peso molecular por la

cantidad de moles que se desea:

05(moly = -M10(9) | 1irin _39.95¢TiO,
79,9(g /mol)
101,56 g TiO»-ZrO;
05(moly= - M20:(9) 70 61619710,
123,22(g/ mol)
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2) Se calcula la masa necesaria de cada precursor por cada mol de TiO,-ZrO,

Pm (TiCl,) = 186,69 g/mol
Pm (ZrO(NO3), H,0) = 231,23 g/mol

186,699 / molTiCl,

39,95gTiO, -
9 79,99/ molTiO,

= 94,845gTiCl,

231,239/ molZro(NO,), - H,0

61,619ZrO, -
b 123,229/ molzrO,

=115,615g ZrO(NOs); H.0

3) Se calcula la masa necesaria de cada precursor por cada gramo de TiO,-ZrO,

< _ 115,6156ZrO(NO,) - H,0
101,56gTiO, — ZrO,

= 1,13849 ZrO(N03)2 HzO

94,845gTiCl,

masa = -
101,56gTiO, — ZrO,

= 0,9339gTiCl4

El volumen que corresponde a esa masa, utilizando la densidad del TiCl, es el

siguiente:

_Mmasa . _ 0,9339¢g

d -V =
\ 1,73g/ml

= 0,54mITiCl,

4) Posteriormente se disuelven esas cantidades en agua desionizada y se mezclan

en un vaso de precipitados.
5) Se afiade amoniaco mediante agitacion hasta alcanzar un pH entre 7-8.
Posteriormente se filtra y se somete el precipitado a un secado hidrotermal durante 12 h

a 100°C.

6) Pasado ese tiempo se filtra a vacio lavando el precipitado con agua desionizada.

A continuacion se seca el precipitado a 120°C durante 12 h en una estufa.
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7) Pasado ese tiempo se calcina en una mufla durante 6 h a 550°C.

8) Se pesa el soporte obtenido y siguiendo las pautas marcadas por Reddy y cols. se
procede del siguiente modo para calcular la cantidad de Oxidos de vanadio y cerio

necesaria.

0,8816gTiO, — ZrO, -% =0,07779g

Se tienen 0,07779 gramos de V,0s5 y 0,07779 gramos de CeO,.

9) Utilizando los pesos moleculares de los precursores, se calcula la cantidad de

precursor necesaria para preparar un gramo de catalizador.

Pm (V,0s) = 181,88 g/mol

Pm (Ce0O,) = 172,12 g/mol

Pm (NH4VO3) = 116,98 g/mol
Pm (CeHgNgO1s) = 548,23 g/mol

116,989 /moINH VO, 2molesNH VO,
181,889 /molV,0O; 1molV, 0O,

0,07779g _V,0O; - =0,1001g _NH VO,
548,239 /molCeH,N,O,,

0,07779g _CeO2-
172,12g/molCeO,

=0,2478g_ CeH,N,0,,

10)  Se disuelven esas cantidades en agua desionizada y, una vez disueltas, se le

afiade el soporte.

11)  Se calienta a 120 °C durante 12 horas.

12)  Secalcina durante 6 horas en una mufla a 550 °C.
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2.4. CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES.

Una vez sintetizado el catalizador, es necesario caracterizarlo mediante distintas

técnicas para determinar sus caracteristicas fisico-quimicas y estructurales.

Para la caracterizacion de los cuatro catalizadores estudiados en esta
investigacion, se han llevado a cabo una serie de estudios utilizando las técnicas BET y
XRD.

24.1. Técnica BET.

La superficie especifica se puede calcular utilizando la isoterma BET, método
reconocido tradicionalmente como estandar, de forma que se determina la cantidad de
N, adsorbido como una monocapa de sélido a analizar, y esta cantidad de N, se

relaciona con la superficie que presenta el catalizador.

Tabla 2.3: Area BET (m?/g) para los distintos catalizadores (frescos y usados) utilizados
en este estudio, calcinados a 550 °C.

Bibliografia| Fresco Usado
V,05/Al,03 251 [28] 137 98
MnO,-ZrO; 106 [25] 64 56
V-TiO, 57,8 [26] 5,7 4,9
V,05-Ce0,/Ti0,-Zr0, | 170 [29] 76 75

Los valores de superficie especifica obtenidos para catalizadores frescos son en
todos los casos inferiores a los mostrados en la bibliografia (tabla 2.3). Se puede
observar que el catalizador V,0s/Al,O3 es el que presenta una mayor area especifica,
pero a lo largo del tiempo sufre una pérdida importante de area (aproximadamente del
28 %), por lo que no es muy estable. El que presenta un area especifica mas baja es el
V-TiO,, obteniéndose unos valores menores respecto a los obtenidos por Li y cols. [26].
Respecto a los otros dos catalizadores, se observa que presentan un area especifica
menor que el V,0s/Al,03, pero la perdida de area que sufren es menor, mostrando una

mayor estabilidad.
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24.2. Técnica XRD.

La difraccién de rayos X (XRD) es una de las técnicas més usadas en la
caracterizacion de catalizadores. Los rayos X tienen longitudes de onda en el rango de
Angstrom (A) y son los indicados para sondear su estructura. Esta técnica de
caracterizacion permite conocer las fases cristalinas de sélidos. Los rayos X se hacen
incidir en la superficie de éste, variando el &ngulo de incidencia. El angulo de difraccion
(20) y la intensidad de los picos son caracteristicos de cada material, lo que permite

identificar las fases presentes en la muestra.

Cabe destacar que en el caso de fases amorfas 0 particulas muy pequefias, las
lineas de difraccion pueden ser demasiado anchas & débiles. También, hay que
considerar que la region superficial, que es donde reside la actividad catalitica del

solido, es practicamente invisible para el XRD.

Estos analisis se han realizado a través del “Servicio de difraccion de rayos X de

la Universidad de Zaragoza”.

e Catalizador V,05/Al,05.

1000
900
5 600
<
;_-;_TDG
- 600 fresco
5 500
‘& 400 usado
$ 300
£ 200
100
0]
O I+ - 0w N ® O ™ N~
w M N W N D O M 5 0 W @
O W — © — I~ o N o W s o F
\—\—Nc\lmmzwerwrl.o © © I~

Figura 2.8: Espectro XRD para el catalizador V,0s/Al,0s.
En la figura 2.8, solamente se observan los picos debidos a la y-alimina (20: 36,

46y 66). Para 20 = 21 se puede apreciar algo de vanadio, pero es una sefial muy baja,

por lo que podria decirse que el vanadio esta bien disperso.
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e Catalizador MnO,-ZrO,.

4500

4000 -
@ 3500
= 3000
T 2500 -
T 2000
§ 1500 -
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fresco

usado

5.0
10.37
15.74
26.48
31.85
37.22

84259
47.96
53.33

58.7
64.07
69.44
74.81

21.11

Figura 2.9: Espectro XRD para el catalizador MnO,-ZrO,.

Segln Burry y cols. [25] el catalizador deberia presentar una estructura amorfa o
ligeramente cristalina con un pico ancho entre valores de 20 = 25 y 35 . Este pico se
detecta junto con los correspondientes a MnO; en los valores (26 = 30, 35, 50 y 60) y
ZrO; en los valores (26 = 28, 41). Esta presencia de fases cristalinas de 6xidos puros no

repercute en la actividad del catalizador.

e Catalizador V-TiO».
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usado

Intensidad (u
=
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o
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Figura 2.10: Espectro XRD para el catalizador V-TiO,.
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En la figura 2.10 se observa la aparicion de fases cristalinas de titanio, que se
han podido formar en la sintesis. Respecto al V,0s, no se aprecia ningun pico a lo largo

del espectro, por lo que se puede decir que estaba bien disperso.

También se detecta en la figura 2.10 la presencia de las dos fases del 6xido de
titanio (anatasa, 20 = 25 y rutilo, 26 = 27).

e Catalizador V,05-CeO,/TiO,-ZrO,.

2500
-~ 2000
@
=2 1500 - —fresco
E
T 1000 - —usado
; 5DO_M
2
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20

Figura 2.11: Espectro XRD para el catalizador V,0s5-CeO,/TiO,-ZrO,.

Respecto a la figura 2.11 se puede determinar que la estructura no ha quedado
tan amorfa como se esperaba debido a la aparicion de fases cristalinas (tabla 2.4) que
estan representadas por los distintos picos que aparecen a lo largo del espectro. No

obstante, el catalizador muestra una aceptable baja cristalinidad.

Tabla 2.4: Valores de 206 en el espectro XRD para el catalizador V,05-CeO/TiO,-
ZrO,.

Fase Cristalina | 20
CeVOq, 18
CeVO, 24
ZrV,07 25
ZrTiOy 30
CeVO, 32
CeVO, 48
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2.5. DESCRIPCION DEL METODO EXPERIMENTAL.

Como ya se ha indicado en los objetivos de este trabajo (ver resumen y
objetivos) se va a seleccionar el catalizador méas adecuado para la deshidrogenacién
oxidativa de etilbenceno con CO,. Para ello se van a realizar tres series de
experimentos, con cada catalizador, a diferentes temperaturas (450°C, 500°C y 550°C),

que constan de los siguientes ensayos:

1°-.Cuantificacion de la reducibilidad del catalizador mediante el estudio de pulsos de
H,.

2°-.Cuantificacion del estado de oxidacion de trabajo del catalizador mediante el estudio

de pulsos de CO..

3°-.Estudio de la actividad del catalizador mediante el estudio de pulsos de Etilbenceno.

4°- Cuantificacion de la cantidad de coque gasificado y de la reoxidacion del

catalizador.

5°-.Cuantificacion de la cantidad de coque formado mediante el estudio de pulsos de Os.

En todos los experimentos se utiliza helio como gas portador.

Todos los experimentos fueron realizados en la instalacion de la figura 2.3 y

siguen la misma secuencia experimental, consiste en las siguientes etapas:

(1) Carga y Calentamiento: Se carga el reactor de lecho fijo descrito en el apartado 2.2

con una muestra de 500 mg de catalizador de tamafio de particula comprendido entre
160 y 320 um. Se hace pasar por la linea del reactor un caudal de 25 ml/min de He
como gas portador. Se programa el controlador del horno eléectrico para el calentamiento

hasta una temperatura de trabajo a razon de 5°C/min.
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(2) Reduccién: Una vez alcanzada la temperatura deseada (450°C, 500°C ¢ 550°C) se
hace pasar, cambiando la posicién de la valvula V8, 50 pulsos de Hy/He (relacion molar
1:1), correspondientes a un volumen de 1 ml (1 minuto de carga y 1 minuto de descarga
por cada pulso). Se hace el seguimiento con el espectrometro de masas (MS),
comprobando que la sefial del hidrogeno (masa 2) deja de aumentar y llega a un valor
constante (reduccion finalizada). El objetivo de esta etapa es determinar la capacidad de

reduccion del catalizador.

Posteriormente se hace pasar, cambiando la valvula V10, 5 pulsos de la misma
corriente de Hy/He por el bypass que serviran de picos de referencia sin consumo. Una
vez enviados los pulsos de referencia se vuelve a cambiar la valvula V10 y se cambia la

posicién de la valvula V8.

(3) Purga: Finalizada la reduccion se deja un tiempo pasando He. La duracion de este

periodo de purga es variable, entre 5 y 15 minutos.

(4) Oxidacion: Se hace pasar, abriendo la valvula V4, 25 pulsos de CO,/He (relacion
molar 1:1) correspondientes a un volumen de 1 ml (1 minuto de carga y 1 minuto de
descarga por cada pulso). El objetivo de esta etapa es determinar la capacidad de

oxidacion del catalizador.
Posteriormente se hace pasar, cambiando la valvula V10, 5 pulsos de la misma
cantidad de CO,/He por el bypass que serviran de picos de referencia sin consumo. Una

vez enviados los pulsos de referencia se vuelve a cambiar la valvula V10 y la V4.

En esta etapa se sigue con el MS la evolucién de CO (masa 28) y CO, (masa
44).

(5) Purga: Semejante a la etapa 3.

(6) Deshidrogenacidn: Introduccion de etilbenceno para su reaccién sobre el catalizador

previamente oxidado. En esta etapa se hace pasar, cambiando la posicion de las valvulas
V6, V7 y V9, 25 pulsos de etilbenceno (con un porcentaje de saturacion de 2,63% de
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etilbenceno) correspondientes a un volumen de 1 ml (1 minuto de carga y 1 minuto de

descarga por cada pulso). Se quiere determinar la actividad del catalizador.
Posteriormente, al igual que en las etapas 2 y 4, se envian 5 pulsos por el bypass
que serviran de picos de referencia sin consumo. Finalizada la etapa de

deshidrogenacidn, se vuelven a cambiar de posicion las valvulas V6, V7 y V9.

En esta etapa se sigue con el MS la evolucidon del etilbenceno (masa 91), estireno

(masa 104), benceno (masa 78) y tolueno (masa 92).

(7) Purga: Semejante a la etapa 3.

(8) Reoxidacion/Gasificacion: Se hace pasar, cambiando la posicion de la vélvula V4,

10 pulsos de CO,/He (relacion molar 1:1) correspondientes a un volumen de 1 ml (1
minuto de carga y 1 minuto de descarga por cada pulso). Se busca determinar la
cantidad de coque que se gasifica en cada catalizador, es decir, cuanto CO, se destina a

gasificar coque y por otro lado, la cantidad de CO, que se destina a oxidar el mismo.

Posteriormente se hace pasar, cambiando la valvula V10, 5 pulsos de la misma
cantidad de CO,/He por el bypass que serviran de picos de referencia sin consumo. Una

vez enviados los pulsos de referencia se vuelve a cambiar la valvula V10.

En esta etapa se sigue con el MS la evolucién de CO; (masa 44) y CO (masa
28).

(9) Purga: Semejante a la etapa 3.
(10) Combustiéon de coque: Se hace pasar 50 pulsos de O,/He (relacion molar 1:1)
correspondientes a un volumen de 1 ml (1 minuto de carga y 1 minuto de descarga por

cada pulso). En esta etapa el objetivo consiste en cuantificar la cantidad de coque que se
produce en cada catalizador.
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Posteriormente se hace pasar, cambiando la valvula V10, 5 pulsos de O,/He
(relacion molar 1:1) por el bypass que serviran de picos de referencia sin consumo. Una

vez enviados los pulsos de referencia se vuelve a cambiar la valvula V10.

En esta etapa se sigue con el MS la evolucion del CO, (masa 44), CO (masa 28)
y O, (masa 32).

(11) Apagado: Se enfria el sistema con una corriente de 25 ml/min de He carrier.

Estas once etapas se realizaron con cada uno de los cuatro catalizadores a las
siguientes temperaturas: 450°C, 500°C y 550°C.
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3. RESULTADOS EXPERIMENTALES.

Para cada experimento se recogen los resultados en cinco bloques distintos,
correspondientes a las siguientes etapas (vease apartado 2.5): reduccidn (etapa 2),
oxidacion (etapa 4), deshidrogenacién de etilbenceno (etapa 6), reoxidacion/gasificacion
(etapa 8) y combustioén de coque (etapa 10). En cada bloque se registra la evolucion
temporal de los compuestos indicados en el apartado 2.5. Los principales resultados

obtenidos se muestran a continuacion:

3.1. ENSAYOS REALIZADOS PARA EL CATALIZADOR V,0s-
A|203.

3.1.1. Ensayos de reduccion con H..

Se han realizado tres ensayos de reduccion con hidrégeno a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en la figura 3.1. En
esta figura 3.1 se representa el porcentaje de hidrégeno consumido en la reduccién del

catalizador para los 50 pulsos alimentados al reactor.

100
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2 40
= = TE5000C
®n 30
% 20 T2 5502C
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0
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Figura 3.1: Consumo de H; frente al namero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

. ., H
Al,O3 como catalizador (Relacién molar H—2 ; %).
e
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El consumo de hidrégeno se calcula mediante comparacion del area de cada uno
de los picos obtenidos con el MS vy los picos de los pulsos del bypass (picos de

referencia sin consumo).

En la figura 3.1 se puede observar como en ninguno de los pulsos se consume
totalmente el hidrogeno alimentado, es decir nunca se alcanzan conversiones del 100%.
Por otro lado, dicho consumo disminuye con el numero de pulsos debido a la saturacion

del catalizador.

Con respecto a la temperatura también se aprecia que a medida que aumenta,
también lo hace el consumo de hidrogeno, al contrario que para otros autores [36] que
obtenian un maximo consumo de hidrogeno para 500°C. La caida del consumo de
hidrégeno también es mayor cuando se trabaja a mayores temperaturas, lo que indica
que la reaccién de reduccion se ve favorecida por la temperatura, produciéndose mas

rapidamente a 550°C.

Para el calculo de la cantidad de hidrégeno consumida (tabla 3.2), por cada 0,5 g

de catalizador, durante la reaccion se han realizado los siguientes célculos:

area _ pico

Chz = Consumo de Hy (%) = (1— -
area _referencia

)-100 [ec. 3.1]

N2 = mmol consumidos de H, = Cl:g(; - X +Ny [ec. 3.2]

P*V  (P_lab/760)*1

ng = mmoles totales alimentados = =
R*T  0.082*(T _lab+273)

[ec. 3.3]

Donde:

P_lab = presion de laboratorio en mmHg en cada experimento.
V = volumen de un pulso =1 ml
T_lab = temperatura de laboratorio en °C en cada experimento.

Xi = Fraccion molar de H; que se utiliza (véase tabla 3.1).
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Tabla 3.1: Fracciones molares de los reactivos alimentados en las distintas

reacciones.
REACCION REACTIVO Xi
Reduccion H, 0,5
Oxidacion CO; 0,5
Deshidrogenacion EB 0,0263
Reoxidacion/Gasificacion CO; 0,5
Combustién de coque 0, 0,5

A partir del consumo de hidrogeno se calcula el estado de oxidacion del
catalizador para cada temperatura y para ello se parte de una carga de V de 1,5
mmol/gr. Al,O3, como la masa de catalizador utilizada es de 0,5 gramos_ se tiene 0,75
mmoles V, lo que implica segun la estequiometria, 0,375 mmoles de V,0s. La reaccion

de reduccion que tiene lugar es:

V505 + Hy, 2 V,0,+ H,O [r. 31]
0,375 ngp 0,375 npp

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de
oxidacion después de pasar los 50 pulsos de hidrégeno.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0,375-5=0,375-X+N,, -1 [ec. 3.4]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el consumo de H, es de ny, = 0,28 mmoles,

sustituyendo en la [ec. 3.4] se obtiene:

x=5-228 _4 25
0,375

El estado de oxidacién pasa de 5 a 4,25, es decir, de V°" a V*%**,
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Sustituyendo en la [ec. 3.4] se obtienen el resto de valores para las distintas
temperaturas (tabla 3.2), observandose que a medida que la temperatura de reaccion

aumenta, el catalizador tiene mayor capacidad de reaccion.

Tabla 3.2: mmol H;, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado final de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T(°C) | mmol H, consumidos | Estado de oxidacién
450 0,28 4,25
500 0,32 4,14
550 0,50 3,67

La méxima cantidad de hidrégeno consumido se obtiene a 550°C, obteniéndose
un valor de 1 mmol Ha/gr catalizador, consumo mayor al obtenido cuando se usa MCM-
41 como soporte del mismo catalizador [42], ya que para este caso se absorbe 0,541

mmol H;, por gramo de catalizador a una temperatura 6ptima de 532°C.
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3.1.2. Ensayos de oxidacién con CO..

Se han realizado tres ensayos de oxidacion con didxido de carbono a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en la figura 3.2,
representandose el porcentaje de CO, absorbido para los 25 pulsos enviados por el
reactor. En este caso, el catalizador estaba totalmente reducido y por lo tanto, para que

el catalizador se oxidara, debia haber un consumo de diéxido de carbono.
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Figura 3.2: Consumo de CO; frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-
CoO, .
He

. ., 1
Al,O3 como catalizador (Relacion molar i).

Los valores obtenidos son en todos los casos menores que para el H, (figura
3.1), alcanzandose como maximo valores proximos al 40 %. La tendencia con la
temperatura es la misma que para la reduccién, aunque no tan acusada, aumentando el

consumo con la temperatura y observandose un descenso de la misma a lo largo del

tiempo de operacion (nimero de pulsos)

Para el célculo de la cantidad de dioxido de carbono consumido (por cada 0,5 g
de catalizador) durante la reaccion se ha procedido de igual modo que en el caso del
hidrogeno (véase ecs. 3.1 a 3.3), utilizando la fraccion molar correspondiente a la

oxidacion con CO; (tabla 3.1)
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Al igual que en el caso del hidrdgeno, a partir del consumo de diéxido de
carbono se calcula el estado de oxidacion del catalizador para cada temperatura

utilizando la estequiometria de la reaccion de oxidacion:

V,0,+ CO, = Vzoy + CO [r. 3.2]
0,375 ncoz 0,375 ncoz

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de

oxidacion después de pasar los 25 pulsos de dioxido de carbono:
Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0.375-X+N¢g, - 2=0.375-y + N¢g, -1 [ec. 3.5]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el ncoz = 0,03 mmol (tabla 3.3) y x = 4,25
(tabla 3.2).

y=4,25+ 0,03
0,375

=433

El estado de oxidacién pasa de 4,25 a 4,33, es decir, de V*%* a V%,

Sustituyendo en la [ec. 3.5] se obtiene la tabla 3.3, donde no se aprecia apenas

variacion de indice de oxidacién con los pulsos de CO,.

Tabla 3.3: mmol CO, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) |mmol CO, consumidos | Estado de oxidacion después de pasar CO;
450 0,03 4,33
500 0,051 4,28
550 0,056 3,82
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3.1.3. Ensayos de deshidrogenacion de etilbenceno.

Se han realizado tres ensayos de reaccion con etilbenceno a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en la figura 3.3.

Se representa la conversion de etilbenceno para los 25 pulsos de etilbenceno

enviados por el reactor.
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Figura 3.3: Conversion de etilbenceno frente al numero de pulsos alimentados

- . - He 37
utilizando V,0s-Al,03; como catalizador (Relacion molar E_Be : 3—).

1
Se observa que a medida que la temperatura de reaccion aumenta se tiene una
conversion mayor, en la que se puede apreciar cierta desactivacion del catalizador, méas

acusada en el caso de trabajar a 550°C.

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de etilbenceno

(vease ecs. 3.1 a 3.3) de la siguiente manera:

V;0,+ EB = V,0, + ST + H,0 [r. 3.3]
0,375 ngp 0,375 ngp NgR

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de

oxidacion después de pasar los 25 pulsos de etilbenceno.
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Donde ngg son los mmoles de etilbenceno que reaccionan, y que coinciden con

los mmoles que aparecen de estireno y de agua.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0375-y=0,375-z+n -1 [ec. 3.6]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde los mmoles de etilbenceno consumidos son neg
= 0,013 (tabla 3.4) y el estado de oxidacion del catalizador es y = 4,33 (tabla 3.3):

Z= 4,33—% =4,29
0,375

El estado de oxidacion pasa de 4,33 a 4,29, es decir, de V*3* a V4%,
Sustituyendo en la [ec. 3.6] para las demas temperaturas se obtienen los valores
de la tabla 3.4, donde se aprecia un mayor consumo de etilbenceno cuando aumenta la

temperatura y como consecuencia una mayor reduccion del catalizador.

Tabla 3.4: mmol EB consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol EB consumidos | Después de reaccion con EB

450 0,013 4,29
500 0,017 4,24
550 0,019 3,77
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3.14. Ensayos de reoxidacidn/gasificacion.

Algunas investigaciones destacan el importante papel del CO, en la remocién
del coque depositado [43], sin embargo, otras [36] discrepan debido a que trabajando

con CO, obtienen mas coque que con Na.

Para tener en cuenta que fraccion de CO; puede reoxidar el catalizador reducido
en la deshidrogenacion de etilbenceno y cuanto se invertird en gasificar el coque
producido, se ha realizado un ensayo con CO; a una temperatura de 550°C. Se ha
elegido esta temperatura por ser la que mayor cantidad de coque produce (véase
apartado 3.1.5).

En la figura 3.4 se representa el porcentaje de consumo de CO; para los 10
pulsos enviados al reactor, en ella se detecta que en un principio todo el CO, se
consume y a medida que avanza el tiempo (nimero de pulsos) su consumo disminuye

hasta practicamente ser inexistente.
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Figura 3.4: Consumo de CO, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-
1)

Al,O3 como catalizador (Relacion molar H
e
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Figura 3.5: CO que aparece frente al niamero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

CO, .
.

. ., 1
Al,O3 como catalizador (Relacion molar 1).
La reaccién de gasificacion que tiene lugar es
C+C0O,; > 2CO [r. 3.4]
Los mmoles de CO, y de coque que se consumen en la gasificacion, seran segun
la estequiometria de la reaccion 3.4 el doble de los que aparecen de CO, obteniéndose

como consecuencia los valores de la tabla 3.5.

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO,

utilizando la reaccién 3.2 y siguiendo el mismo procedimiento que en el apartado 3.1.2.

Asi, por ejemplo a 550°C, donde nco, = 0,060 y x =3,77, sustituyendo en la ec.
35

y=377+ 2060 34
0,375

El estado de oxidacion pasa de 3,77 a 3,93, es decir, de V*'"* a /3%,
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Tabla 3.5: Consumo de reactivos (CO, y coque), cantidad de productos (CO) y estado
de oxidacion final por cada 0,5 gr. de catalizador a la temperatura de 550°C.

mmol CO; consumidos
mmol CO en en Estado de mg coque
aparecen |totales | gasificacion |oxidacién| oxidacién gasificados
0,040 0,080 0,020 0,060 3,93 0,24

De los valores que se muestran en la tabla 3.5 se desprende que la mayor parte
del CO, (75,2%) se invierte en oxidar el catalizador, mientras que solo un 24,8% se
aplica para gasificar el coque.

3.1.5. Ensayos de combustion de coque.

Se han realizado tres ensayos de combustién de coque a distintas temperaturas
(450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en las figuras 3.6 y 3.7.
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Figura 3.6: Consumo de O; frente al numero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

. . o)
Al,O3 como catalizador (Relacion molar H—Z : %).
e
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Figura 3.7: Selectividad a CO; producido en la combustion del coque.

En la figura 3.6 se aprecia un mayor consumo de O, conforme aumenta la
temperatura. Asi para 450°C se consumen totalmente 16 pulsos, mientras que para

500°C y 550°C son 23 y 29 respectivamente los pulsos consumidos en su totalidad.

Al enviar pulsos de O, se observa la aparicion de CO, y CO, parte de ese O, se
consume quemando el coque formado anteriormente y una vez que el coque se ha

quemado, todo el O, se utiliza para oxidar el catalizador:

Mediante el espectrémetro de masas se siguid las cantidades de CO, y CO
producidas (masas 44 y 28 respectivamente), representandose en la figura 3.7 la
selectividad a CO, para las tres temperaturas. En esta grafica se aprecia que en los
primeros pulsos apenas se produce CO, por lo que mayoritariamente se produce CO en
la combustién de coque. Posteriormente, aumenta la selectividad a CO,, disminuyendo
la de CO.

Para el célculo de la cantidad de oxigeno consumido (por cada 0,5 g de
catalizador) durante la reaccion se ha procedido de igual modo que en el caso del

hidrogeno (véase ecs. 3.1 a 3.3).

A traveés de la estequiometria de las reacciones 3.5y 3.6 se determina la cantidad
de O, consumido en la combustién de coque, ya que se conoce la distribucion de
productos (tabla 3.6).
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C+%0,-> CO [r. 3.5]
C+ 0, CO;, [r. 3.6]

En la tabla 3.6 se observa que a medida que aumenta la temperatura la cantidad

de O que se consume aumenta, del mismo modo ocurre con el coque formado.

Tabla 3.6: Consumo de reactivos (O, y coque) y productos generados (CO, y CO) en

funcién de la temperatura, por cada 0,5 gramos de catalizador.

T (°C)
450 | 500 | 550
mmol O, consumidos totales 0,41 | 0,53 | 0,85

mmol CO, aparecen (combustion coque) | 0,06 | 0,17 | 0,38

mmol CO aparecen (combustion coque) | 0,05 | 0,11 | 0,27

mg coque quemados 1,35 3,39 | 7,74

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de O, de la
siguiente manera:
V,0;+ 1/20; 2 V,0, [r.3.7]
0,375 no; 0,375

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de

oxidacion después de pasar los 50 pulsos de oxigeno.
Atomos iniciales de O = Atomos finales de O
0,375-z+ng, -1=0,375-b [ec. 3.7]
Asi, por ejemplo a 450°C, donde no, = 0,32 (tabla 3.6) y z = 4,29 (tabla 3.4)

b=4,29+£=5,15
0,375

El estado de oxidacién pasa de 4,29 a 5,15, es decir, de V*** a />,
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Sustituyendo en la ecuacién 3.7 se obtienen el resto de valores mostrados en la

tabla 3.7, donde se aprecia que el estado de oxidacion final del catalizador coincide con

el del catalizador fresco, es decir 5. Las discrepancias pueden ser debidas a errores

experimentales.

Tabla 3.7: mmol O, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

3.1.6.

mmol O, consumidos | Estado de oxidacion después
T (°C) (oxidar cat.) de pasar O,
450 0,32 5,15
500 0,30 5,04
550 0,34 4,83

Resumen de los resultados obtenidos.

Tabla 3.8: Consumo (mmoles) de los diferentes reactivos en las distintas reacciones por

cada 0,5 gramos de catalizador (V,0s- Al,O3) a distintas temperaturas.

T (°C)
Reaccién Reactivo| 450 | 500 | 550
Reduccién H, 0,28 | 0,32 | 0,50
Oxidacion CO, | 0,03 |0,051|0,056
Deshidrogenacion EB |0,013|0,017|0,019
Reoxidacion/Gasificacion| CO, - - 10,080
Combustion de coque 0, 0,41 | 0,53 | 0,85

Tabla 3.9: Estados de oxidacion del V en el catalizador V,0s- Al,O3 después de las

distintas reacciones y a tres temperaturas diferentes.

Reoxidacién/ | Combustién

Inicial | Reduccion | Oxidacion | Deshidrogenacion | Gasificacion | de coque
4501 5 4,25 4,33 4,29 4,29 515
T(C)|500| 5 4,15 4,28 4,24 4,24 5,04
550| 5 3,67 3,82 3,77 3,93 4,83
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Tabla 3.10: Reactividad del coque depositado en el catalizador V,0s- Al,0O3

mg coque | mg coque quemados mg coque mg coque

T(°C) | gasificados aCoO; guemadosa CO | total
450 - 0,73 0,62 1,35
500 - 2,08 1,32 3,39
550 0,24 4,55 3,19 7,98
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3.2. ENSAYOS REALIZADOS PARA EL CATALIZADOR MnO,-
ZrOZ.

3.2.1. Ensayos de reduccion con H..

En la figura 3.8 se muestran los tres ensayos de reduccion con hidrogeno
realizados a distintas temperaturas (450°C, 500°C y 550°C). En esta figura se representa
el porcentaje de hidrégeno consumido en la reduccion del catalizador para los 50 pulsos
alimentados al reactor.
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Figura 3.8: Consumo de H; frente al nimero de pulsos alimentados utilizando MnO,-

: - H
ZrO, como catalizador (Relacion molar H—2 : %).
e

Para el catalizador MnO,-ZrO, se produce un consumo total de los primeros
pulsos de hidrogeno a las 3 temperaturas (figura 3.8). El consumo de H, es mayor
cuanto mas elevada es la temperatura, y en cualquier caso decrece dicho consumo con el
tiempo o numero de pulsos, debido a la saturacion del catalizador, hasta alcanzar

valores de consumo cero.

Para el calculo de la cantidad de hidrogeno consumida (por cada 0,5 g de
catalizador) durante la reaccién se ha procedido de un modo similar al catalizador
anterior (véase ecs. 3.1 a 3.3 del apartado 3.1.1):
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El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de H; de la

siguiente manera:

Se tienen 8,6938 gramos MnO; en 119,5918 gramos de MnO,-ZrO,, por lo

tanto, en un gramo de catalizador:

gramos_ MnO, = 86938 _ 0,0727
119,5918

En cada experimento se utiliza 0,5 gramos de catalizador, lo que corresponde a
0,0363 gramos de MnO,, o teniendo en cuenta su peso molecular (86,938 g/mol), seran
0,418 mmoles MnO:..

La reaccion de reduccion que tiene lugar es:

MnO, + Hy = MnOy + H,0 [r. 3.8]
0,42 NH2 0,42 NH2

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de

oxidacion después de pasar los 50 pulsos de hidrogeno.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

042-2=0,42-x+n,,-1 [ec. 3.8]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el consumo de H; es de ny; = 0,15 mmoles,

sustituyendo en la ecuacion 3.8, se obtiene:

X=2 _o15 =164
0,42

Teniendo en cuenta que la valencia del oxigeno es 2, el estado de oxidacion pasa
de 4 a 3,29, es decir, de V** a V*%*,
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Sustituyendo en la ec. 3.8 se obtienen el resto de valores para las distintas
temperaturas (tabla 3.11), apreciandose que a medida que la temperatura de reaccion

aumenta, el catalizador tiene mayor capacidad de reduccion.

Tabla 3.11: mmol H, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol H; consumidos| x |Estado de oxidacion
450 0,15 1,64 3,29
500 0,17 1,60 3,21
550 0,25 1,41 2,82

3.2.2. Ensayos de oxidacién con CO..

Se realizaron tres ensayos a tres temperaturas diferentes (450°C, 500°C y 550°C),
cuyos resultados quedan reflejados en la figura 3.9, en la cual se representa el porcentaje

de dioxido de carbono a lo largo de los 25 pulsos que se envian por el reactor.

30
25
20 |,

15 ——T2450°C

10 —=—T2500°C

T2550°C

CONSUMO DE CO,(%)

15 30

PULSOS

Figura 3.9: Consumo de CO; frente al nimero de pulsos alimentados utilizando MnO,-
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ZrO, como catalizador (Relacién molar
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Con este catalizador se observa que los valores méximos de consumo de CO,
que se alcanzan estan en torno al 20%. Se puede apreciar que el consumo de CO; es
mayor a temperaturas mas elevadas, sin embargo, los valores son muy pequefios Y el
cambio en el estado de oxidacion es minimo a las tres temperaturas de trabajo (tabla
3.12).

Al igual que en el caso del hidrégeno, a partir del consumo de dioxido de
carbono (véase ecs. 3.1 a 3.3, utilizando la fracciobn molar correspondiente al CO,
reflejada en la tabla 3.1) se calcula el estado de oxidacion del catalizador para cada
temperatura y se observa que, el estado de oxidacion apenas sufre variacion apreciable

con los pulsos de CO,,

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO; de la
siguiente manera:
MnOy + CO; = MnO, + CO [r. 3.9]
0,42 Ncoz 0,42  ncoe

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de

oxidacion después de pasar los 25 pulsos de dioxido de carbono.
Atomos iniciales de O = Atomos finales de O
0,42-X+Ne0,2=0,42-y+n.,-1 [ec. 3.9]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde nco, = 0,041 mmoles (tabla 3.12) y x = 1,64
(tabla 3.11):

y=164+204 174
0,42

Teniendo en cuenta la valencia del oxigeno (l1), el estado de oxidacion pasa de
3,29 a 3,48, es decir, de V3% a V348",
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Sustituyendo en la [ec. 3.9] se obtiene la tabla 3.12, donde se aprecia mayor
variacion de indice de oxidacion con los pulsos de CO; en el caso de trabajar a

temperaturas de reaccion altas.

Tabla 3.12: mmol CO, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol CO, consumidos| y |Estado de oxidacion
450 0,041 1,74 3,48
500 0,054 1,73 3,46
550 0,065 1,57 3,14

3.2.3. Ensayos de deshidrogenacion de etilbenceno.

En la figura 3.10 se representa la conversion de etilbenceno para los 25 pulsos
de etilbenceno enviados por el reactor de cada uno de los tres ensayos que se han
realizado a distintas temperaturas (450°C, 500°C y 550°C).
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Figura 3.10: Conversion de etilbenceno frente al nimero de pulsos alimentados

utilizando MnQO,-ZrO, como catalizador (Relacién molar :Be 37
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Se puede apreciar en la figura 3.10, que a medida que la temperatura de reaccion
aumenta se tiene una conversion mayor, al igual que para Burri y cols. [25]. Se aprecia
una clara desactivacion del catalizador a 450°C, pero es mucho menos acusada a
temperaturas superiores. A 550°C se obtienen conversiones muy altas, pudiendo llegar

al 85 %, valores superiores a los encontrados por otros autores [25].

El calculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de etilbenceno

(ecs 3.1 a 3.3), de la siguiente manera:

MnOy + EB = MnO;, + ST + H,0 [r. 3.10]
0,42 NeR 0,42 Neg NgB

Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de
oxidacion después de pasar los 25 pulsos de etilbenceno.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

042-y=042-z+ng -1 [ec. 3.10]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde los mmoles de etilbenceno consumidos son ngg
=0,0063 (tabla 3.13) ey = 1,74 (tabla 3.12):

7=174-29%3 174

El estado de oxidacion, teniendo n cuenta la valencia del O,, pasa de 3,48 a 3,45,
es decir, de V343" a 34",

Sustituyendo en la [ec. 3.10] para las demas temperaturas se obtienen los valores

de la tabla 3.13, donde se aprecia un mayor consumo de etilbenceno cuando aumenta la

temperatura y como consecuencia una mayor reduccion del catalizador.

71



Universidad de Zaragoza. Oscar Irin Cuairan.

Tabla 3.13: mmol EB consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol EB consumidos| z |Estado de oxidacion
450 0,0063 1,73 3,45
500 0,015 1,70 3,39
550 0,021 1,52 3,04

3.2.4. Ensayos de reoxidacion/gasificacion.

Para comprobar la capacidad del CO; en gasificar el coque, se ha realizado un
ensayo a 550°C, enviando 10 pulsos de CO, al reactor. Se ha seleccionado dicha
temperatura porque es a la que se produce una mayor deposicion de coque. El
porcentaje del consumo total de CO; se muestra en la figura 3.11.

CONSUMO DE CO2(%)
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Figura 3.11: Consumo de CO, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando MnO,-

co, 1

ZrO, como catalizador (Relacién molar H :i)'
e
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CO APARECE (%)
w

0 2 4 6 8 10 12

PULSOS

Figura 3.12: CO que aparece frente al numero de pulsos alimentados utilizando MnO,-

CO, .
.

. . 1
ZrO, como catalizador (Relacién molar i)'
El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO,

utilizando la reaccién 3.9 y siguiendo el mismo procedimiento que en el apartado 3.2.2:

Asi, por ejemplo a 550°C, donde nco, = 0,024 y z = 1,52, sustituyendo en la ec.
3.9, se obtiene:

yors s 002
0,42

158
Teniendo en cuenta la valencia del oxigeno (1), el estado de oxidacién pasa de

3,04 a 3,15, es decir, de V>%* a V315,

Tabla 3.14: Consumo de reactivos (CO, y coque), cantidad de productos (CO) y estado

de oxidacion final por cada 0,5 gr. de catalizador a la temperatura de 550°C.

mmol CO; consumidos
mmol CO en en Estado de mg coque
aparecen |totales |gasificacion |oxidacion| oxidacion gasificados
0,017 0,032 0,009 0,024 3,15 0,10

De los valores que se muestran en la tabla 3.14 se desprende que la mayor parte
del CO;, (73%) se invierte en oxidar el catalizador, mientras que solo un 27% se aplica

para gasificar el coque.
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3.2.5. Ensayos de combustion de coque.

Se han realizado tres ensayos de reaccion de combustion de coque a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en las figuras 3.13
y 3.14.
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Figura 3.13: Consumo de O, frente al numero de pulsos alimentados utilizando MnO,-

: - 0]
ZrO, como catalizador (Relacion molar H—Z : % ).
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Figura 3.14: Selectividad a CO, producido en la combustion del coque.

En la figura 3.13, se observa un consumo total de O, en los primeros pulsos,

apreciandose un mayor consumo de O, conforme aumenta la temperatura.
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Parte del O, consumido se emplea en quemar el coque formado en la
deshidrogenacién (produciéndose CO, y CO) y una vez que el coque se ha quemado,

todo el O, se utiliza para oxidar el catalizador:

En la figura 3.14 se representa la selectividad a CO; para las tres temperaturas.
En esta grafica se aprecia que en los primeros pulsos se produce poco CO,, sobre todo a
temperaturas de 450°C y 500°C, por lo que mayoritariamente se produce CO en la
combustion de coque. Posteriormente aumenta la selectividad a CO,, disminuyendo la
de CO.

Para el calculo de la cantidad de oxigeno consumido durante la reaccion se ha

procedido de igual modo que en el caso del hidrdgeno (véase ecs. 3.1 a 3.3).

Para el calculo de la cantidad de coque quemado a CO y CO, se procede de
modo similar a como se calcul6 en el apartado 3.1.5, obteniéndose los datos de la tabla
3.15, donde se aprecia que a medida que aumenta la temperatura también lo hace la

cantidad de O, que se consume, del mismo modo ocurre con el coque formado.

Tabla 3.15: Consumo de reactivos (O, y coque) y productos generados (CO, y CO) en

funcién de la temperatura por cada 0,5 gramos de catalizador.

T (°C)
450 | 500 | 550
mmol O, consumidos totales 0,16 | 0,19 | 0,26

mmol CO, aparecen (combustion coque) | 0,013 | 0,011 | 0,072

mmol CO aparecen (combustion coque) | 0,022 | 0,012 | 0,013

mg coque quemados 042 | 0,27 | 1,01

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de O, de la
siguiente manera:
MnO; + 1/20, - MnOy [r. 3.11]
0,42 No2 0,42
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Planteando un balance de atomos al oxigeno se puede averiguar el estado de
oxidacion después de pasar los 50 pulsos de oxigeno.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

042-7+ny,-1=042-b  [ec. 3.11]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde no, = 0,14 (tabla 3.15) y z = 1,73 (tabla 3.13).

b =l,73+% =2,06
0,42

El estado de oxidacion pasa de 3,45 a 4,12, es decir, de V3" a v*!%*.

Sustituyendo en la ecuacién 3.11 se obtienen el resto de valores mostrados en la
tabla 3.16, apreciandose que el indice de oxidacion final del Mn coincide

aproximadamente con el inicial (IV).

Tabla 3.16: mmol O, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

mmol O, b | Estado de oxidacion

T (°C) | consumidos (oxidar cat.) después de pasar O,
450 0,14 2,06 4,12
500 0,17 2,11 4,22
550 0,18 2,01 4,01
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3.2.6. Resumen de los resultados obtenidos.

Tabla 3.17: Consumo (mmoles) de los diferentes reactivos en las distintas reacciones
por cada 0,5 gramos de catalizador (MnO,-ZrO,) a distintas temperaturas.

T(°C)
Reaccion Reactivo| 450 | 500 | 550
Reduccion H, 0,15 | 0,17 | 0,25
Oxidacion CO, | 0,041 {0,054 0,065
Deshidrogenacion EB ]0,0063|0,015|0,021
Reoxidacion/Gasificacion| CO, - - 10,032
Combustion de coque 0, 0,16 | 0,19 | 0,26

Tabla 3.18: Estados de oxidacion del Mn en el catalizador MnO,-ZrO, después de las
distintas reacciones y a tres temperaturas diferentes.

Reoxidacion/ | Combustion

Inicial | Reduccién | Oxidacion | Deshidrogenacion | Gasificacion | de coque
450 4 3,29 3,48 3,45 3,45 4,12
T(C)|500| 4 3,21 3,46 3,39 3,39 4,22
550 4 2,82 3,14 3,04 3,15 4,01

Tabla 3.19: Reactividad del coque depositado en el catalizador MnO,-ZrO,

mg coque | mg coque quemados mg coque mg coque

T(°C) | gasificados aCoO; guemadosa CO | total
450 - 0,16 0,26 0,42
500 - 0,13 0,14 0,27
550 0,10 0,86 0,15 1,11
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3.3.  ENSAYOS REALIZADOS PARA EL CATALIZADOR V-TiO,.

3.3.1. Ensayos de reduccion con H..

Se han realizado tres ensayos de reduccion con hidrégeno a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en la figura 3.15.
En esta figura se representa el porcentaje de hidrégeno consumido en la reduccion del

catalizador para los 50 pulsos alimentados al reactor.
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Figura 3.15: Consumo de H; frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V-TiO,

. ., H
como catalizador (Relacion molar H_Z:%)'
e

En la figura 3.15 se puede observar como en ninguno de los pulsos se consume
totalmente el hidrogeno alimentado, es decir nunca se alcanzan conversiones del 100%.
También se observa que dicho consumo, al igual que ocurria en los casos anteriores,

disminuye con el nimero de pulsos debido a la saturacion del catalizador.

Con respecto a la temperatura también se aprecia que a medida que aumenta,
también lo hace el consumo de hidrégeno. La caida del consumo de hidrégeno también
es mayor cuando se trabaja a mayores temperaturas, lo que indica que la reaccion de

reduccion se ve favorecida por la temperatura, produciéndose mas rapidamente a 550°C.

Estos valore se contradicen con los encontrados por Li y cols. [26] que obtienen

una maxima reduccion a 428 °C.
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El calculo de la cantidad de hidrogeno consumida y estado de oxidacién se
realiza de la misma forma que para los anteriores catalizadores (véase apartados 3.1.1 y
3.2.1).

Los datos de partida para el célculo del estado de oxidacion son 3,0564 g V en
48,0824 g V-TiO,. A partir de estos valores se calcula la cantidad de V en un gramo de
catalizador, seguidamente se divide entre su peso molecular y se obtienen los moles de

V en un gramo de catalizador.

En este catalizador se presentan tres especies distintas de vanadio [26], pero para

simplificar los célculos se ha considerado que todo esta inicialmente en forma V,0Os.
V505 + Hy 2 V,04+ H,0O

3,0564gramos_V . imol _V _ 1000mmol _V
48,0824gramos_V —TiO, 50,94gramos_V Imol _V

=1,25mmol _V

Como estequiométricamente los moles V,0s son la mitad que los de V, se tendra
0,624 mmoles de V,0s por cada gramo de catalizador, y como consecuencia 0,31

mmoles de V,0s en la muestra de 0,5 gramos

V505 + Hy, 2 V,0,+ H,O [r. 312]
0,31 ny 0,31 NH2

Planteando un balance de atomos al oxigeno:

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0,31-5=031-x+n,, -1 [ec. 3.12]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el consumo de H; es de ny; = 0,11 mmoles

(tabla 3.20), sustituyendo en la ec. 3.12, se obtiene:
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x=5-2t 464
0,31

El estado de oxidacion pasa de 5 a 4,64, es decir, de V°" a V*®**,

Sustituyendo en la [ec. 3.12] se obtienen el resto de valores para las distintas

temperaturas (tabla 3.20), donde se aprecia un mayor poder de reduccién cuanto mayor
es la temperatura.

Tabla 3.20: mmol H, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado final de
oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol H; consumidos | Estado de oxidacion
450 0,11 4,64
500 0,15 4,50
550 0,22 4,30
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3.3.2. Ensayos de oxidacién con CO..

En la figura 3.16 se muestran los tres ensayos de oxidacion con didxido de
carbono realizados a las siguientes temperaturas (450°C, 500°C y 550°C). En dicha
figura se representa el porcentaje de didxido de carbono absorbido para los 15 pulsos

enviados a través del reactor.
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Figura 3.16: Consumo de CO, frente al numero de pulsos alimentados utilizando V-
He 17

TiO, como catalizador (Relacién molar

En la figura 3.16 no se aprecia apenas consumo de CO, a bajas temperaturas
(450°C), al aumentar la temperatura de reaccion se consiguen alcanzar unos valores de
consumo que alcanzan unos maximos de aproximadamente 15 % en el caso de 500°C y
de 20% en el caso de 550°C. La tendencia con la temperatura es similar que en el caso
de reduccion con hidrégeno, aumentando el consumo a medida que lo hace la
temperatura de reaccion. También se puede apreciar en la figura un descenso del

consumo a lo largo del tiempo de operacion (nimero de pulsos).
El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO,

utilizando la estequiometria de la reaccion de oxidacion y calculos similares al apartado
3.1.2:

81



Universidad de Zaragoza. Oscar Irin Cuairan.

V20,+ CO, > V50, +CO [, 3.13]
031 ncoz 0,31 nNcoz

Planteando un balance de atomos al oxigeno,

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0,31-X+Ngo, - 2=031-y+n., -1  [ec.3.13]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el nco, = 0,0054 mmol (tabla 3.21) y x = 4,64
(tabla 3.20).

0,0054

y=4,64+ =4,65

i)

El estado de oxidacién pasa de 4,64 a 4,65, es decir, de V%" a /4%,

Sustituyendo en la [ec. 3.13] se obtiene la tabla 3.21, donde no se aprecia apenas
variacion de indice de oxidacién con los pulsos de CO, sobre todo a 450°C.

Tabla 3.21: mmol CO, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacidn, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol CO, consumidos | Estado de oxidacion después de pasar CO,

450 0,0054 4,65
500 0,023 4,58
550 0,038 4,42
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3.3.3. Ensayos de deshidrogenacion de etilbenceno.

En la figura 3.17, se representa la conversion de etilbenceno para los 25 pulsos
de etilbenceno enviados por el reactor, a las distintas temperaturas de reaccién (450°C,

500°C y 550°C) a las que se han realizado los tres ensayos de reaccion con etilbenceno.
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Figura 3.17: Conversion de etilbenceno frente al nimero de pulsos alimentados

utilizando V-TiO, como catalizador (Relacién molar % : 3T7 .

Se observa que a medida que la temperatura de reaccion aumenta se tiene una
conversion mayor. Se puede apreciar cierta desactivacion del catalizador, mas acusada

en el caso de trabajar a 550°C, probablemente debido a una mayor deposicién de coque.

Para realizar el calculo del estado de oxidacion, se plantea un balance de atomos

de oxigeno como en apartados anteriores.

V20, + EB > V0, + ST + H,0 [r. 3.14]
0,31 Neg 0,31 ngg nNgg

Donde ngg son los mmoles de etilbenceno que reaccionan, coinciden con los

mmoles que aparecen de estireno y de agua.

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O
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031-y=031-z+ng -1  [ec. 3.14]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde los mmoles de etilbenceno consumidos son neg
=0,0091 (tabla 3.22) y el estado de oxidacion del catalizador es y = 4,65 (tabla 3.21):

2-a65- 2290463
0,31

El estado de oxidacién pasa de 4,65 a 4,63, es decir, de V*%* a /483",

Sustituyendo en la [ec. 3.14] para las deméas temperaturas se obtienen los valores
de la tabla 3.22, donde se aprecia un mayor consumo de etilbenceno cuando aumenta la

temperatura y como consecuencia una mayor reduccion del catalizador.

Tabla 3.22: mmol EB consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol EB consumidos | Después de reaccion con EB

450 0,0091 4,63
500 0,0079 4,55
550 0,017 4,37
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3.34. Ensayos de reoxidacion/gasificacion.

En la figura 3.18 se representa el porcentaje de consumo de CO; para los 10

pulsos enviados al reactor a las distintas temperaturas de trabajo (450°C, 500°C y

550°C).
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Figura 3.18: Consumo de CO, frente al numero de pulsos alimentados utilizando V-

TiO, como catalizador (Relacién molar

Co, .

He

CO APARECE(%)

—e—450°C
—8—500°C

550°C

PULSOS

15

Figura 3.19: CO producido frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V-TiO,
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En el caso del catalizador V-TiO, se observan consumos medios de CO,, gas
que en parte se destina a gasificar el coque producido y otra parte se emplea en reoxidar

el catalizador reducido en la deshidrogenacion.

El consumo de CO, aumenta al incrementarse la temperatura, disminuyendo en

todos los casos con el niamero de pulsos.

Una evolucién similar se encuentra para el CO que procede de la gasificacion
(figura 3.19).

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO,

utilizando la ecuacion 3.13 del apartado 3.3.2.

Asi, por ejemplo a 450°C, donde nco, = 0,011 (tabla 3.23) y x = 4,63 (tabla
3.22), sustituyendo en la ec. 3.13.

y=4,63+&11=4,66
0,31

El estado de oxidacién pasa de 4,63 a 4,66, es decir, de VV*53* a \/*%%*.
Sustituyendo en esta formula se obtiene la tabla 3.23.

Tabla 3.23: Consumo de reactivos (CO; y coque), cantidad de productos (CO) y estado

de oxidacion final por cada 0,5 gr. de catalizador, en funcion de la temperatura.

mmol CO; consumidos
T(C) | mmol CO | totales en en Estado de mg coque
aparecen gasificacion | oxidacion oxidacion gasificados
450 0,012 0,017 0,0064 0,011 4,66 0,077
500 0,021 0,028 0,011 0,017 4,61 0,13
550 0,025 0,047 0,012 0,035 4,48 0,15

De los valores que se muestran en la tabla 3.23 se desprende que la mayor parte

del CO, (60-70 %) se invierte en oxidar el catalizador, mientras que el resto se emplea

en gasificar el coque.
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3.3.5.

Ensayos de combustién de coque.

En la figura 3.20 y 3.21 se muestran los tres ensayos de combustion de coque
realizados a distintas temperaturas (450°C, 500°C y 550°C).
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Figura 3.20: Consumo de O, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V-TiO,
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Figura 3.21: Selectividad a CO, producido en la combustion del coque.

En la figura 3.20 se aprecia un mayor consumo de O, conforme aumenta la

temperatura. Asi para 450°C se consumen totalmente 3 pulsos, mientras que para 500°C

y 550°C son 5 y 6 respectivamente los pulsos consumidos en su totalidad.
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Al enviar pulsos de O,, se observa la aparicion de CO, y CO, procedentes de la
combustion del coque formado anteriormente y una vez que éste se ha quemado, todo el

O, se utiliza para oxidar el catalizador.

A través del espectrometro de masas se siguieron las cantidades de CO;, y CO
producidas (masas 44 y 28 respectivamente), representandose en la figura 3.21 la
selectividad a CO, para las tres temperaturas. En esta grafica se aprecia que en los
primeros pulsos se produce bastante CO, en la combustion de coque, disminuyendo

posteriormente.

Para el calculo de la cantidad de oxigeno consumido durante la reaccion se ha
procedido de igual modo que en el apartado 3.1.5, obteniéndose la tabla 3.24,

aumentando la cantidad de oxigeno con la temperatura.

Tabla 3.24: Consumo de reactivos (O y coque) y productos generados (CO, y CO) en

funcién de la temperatura, por cada 0,5 gramos de catalizador.

T (°C)
450 500 550
mmol O, consumidos totales 0,14 0,18 0,21

mmol CO, aparecen (combustion coque) | 0,0093 | 0,013 | 0,029
mmol CO aparecen (combustién coque) | 0,0094 | 0,0063 | 0,0098

mg coque quemados 0,22 0,23 0,47

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de O, de la
siguiente manera:
V5,0, + 1/20, 2 V,04 [r. 3.15]
0,31 No2 0,31
Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

031-z+ny,-1=031-b [ec. 3.15]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde no, = 0,13 (tabla 3.24) y z = 4,66 (tabla 3.23):
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b =4,66+E =5,07
0,31

El estado de oxidacién pasa de 4,66 a 5,07, es decir, de V**** a V>,

Sustituyendo en la ecuacién 3.15 se obtienen el resto de valores mostrados en la
tabla 3.25, donde se aprecia que el estado de oxidacion final del catalizador coincide
con el del catalizador fresco, es decir 5. Las discrepancias pueden ser debidas a errores

experimentales.

Tabla 3.25: mmol O, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

mmol O, consumidos | Estado de oxidacion

T (°C) | (oxidar catalizador) |después de pasar O,
450 0,13 5,07
500 0,16 5,13
550 0,18 5,05

3.3.6. Resumen de los resultados obtenidos.

Tabla 3.26: Consumo (mmoles) de los diferentes reactivos en las distintas reacciones

por cada 0,5 gramos de catalizador (V- TiO,) a distintas temperaturas.

T (°C)
Reaccién Reactivo| 450 500 | 550
Reduccién H, 0,11 | 0,15 | 0,22
Oxidacion CO, [0,0054| 0,023 [0,038
Deshidrogenacion EB 0,0091|0,0079|0,017
Reoxidacion/Gasificacion| CO, 0,017 | 0,028 | 0,047
Combustion de coque 0, 0,14 | 0,18 | 0,21
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Tabla 3.27: Estados de oxidacion del V en el catalizador V-TiO, después de las distintas
reacciones y a tres temperaturas diferentes.

Reoxidacion/ | Combustion

Inicial | Reduccion | Oxidacion | Deshidrogenacion | Gasificacion | de coque
4501 5 4,64 4,65 4,63 4,66 5,07
T(C)|500| 5 4,5 4,58 4,55 4,61 513
550 5 4,3 4,42 4,37 4,48 5,05

Tabla 3.28: Reactividad del coque depositado en el catalizador V-TiO..

mg coque | mg coque quemados mg coque mg coque

T(°C) | gasificados aCoO; guemadosa CO | total
450 0,077 0,11 0,11 0,23
500 0,13 0,15 0,076 0,36
550 0,15 0,35 0,12 0,62
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3.4. ENSAYOS REALIZADOS PARA EL CATALIZADOR V,0s-
CEOleiOZ-ZrOZ.

3.4.1. Ensayos de reduccion con H..

En la figura 3.22 se representa el consumo de hidrégeno en la reaccion de
reduccion a distintas temperaturas (450°C, 500°C y 550°C) frente al nimero de pulsos

enviados al reactor a lo largo del tiempo.
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Figura 3.22: Consumo de H, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

: : - H
Ce0,/TiO,-ZrO, como catalizador (Relacion molar H—Z : %).
e

Se aprecia un comportamiento similar a otros catalizadores de V, ya que ningun
pulso de hidrogeno se consume totalmente. EI consumo desciende a medida que avanza
el tiempo (numero de pulsos), y a grandes rasgos el consumo de hidrégeno aumenta
respecto a la temperatura. Resultados similares describen Reddy y cols. [29] ya que

obtienen un pico de reduccion maximo a 598 °C.

En este catalizador, a las temperaturas de trabajo solo se reduce el vanadio [47-
49], ya que para que el cerio se redujera de Ce (IV) a Ce (Ill) se tendria que trabajar a
temperaturas superiores a 700 °C [48], y por lo tanto se realizan los calculos de

variacion en el estado de oxidacion a partir de la cantidad inicial de V,0s.
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Siguiendo los mismos pasos que para otros catalizadores, se calcula el indice de
oxidacion del V después de la reduccién y para ello se parte de 0,07779 g V.05 en 1
gramo de catalizador, que dividido entre su peso molecular y entre 2 se obtienen los

moles (mmoles) de V,0s en la muestra utilizada.
V505 + Hy 2 V,0,+ H,O

0,07779gramos_V,0; 1000mmol _V,0; 42 mmol _V,0O,
gramos_V,0,  1mol _V,0, g _catalizador
mol

— 0,21mmol _V,0,
181,884

V505 + Hy 2 V,0,+ H,0 [r. 316]
0,21 npp 0,21 N{2

Planteando un balance de atomos al oxigeno,
Atomos iniciales de O = Atomos finales de O
0,21-5=0,21-x+n,,-1 [ec. 3.16]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde el consumo de H; es de ny, = 0,19 mmoles,

sustituyendo en la ecuacion 3.16, se obtiene

x=5-919_ 419
0,21

El estado de oxidacion pasa de 5 a 4,10, es decir, de V°" a V*1%,

Sustituyendo en la [ec. 3.16] se obtienen el resto de valores para las distintas

temperaturas (tabla 3.29).
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Tabla 3.29: mmol H, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol H; consumidos | Estado de oxidacion
450 0,19 4,10
500 0,22 3,96
550 0,27 3,75
3.4.2. Ensayos de oxidacion con CO,.

Se han realizado tres ensayos de oxidacion con didxido de carbono a distintas
temperaturas (450°C, 500°C y 550°C), cuyos resultados se muestran en la figura 3.23.
En esta figura se representa el porcentaje de dioxido de carbono consumido en la
oxidacion del catalizador para los 15 pulsos alimentados al reactor.

40
35
30
25

20 —+—Ta450°C
15 —s—T25000C

10 T2 550°C

CONSUMO DE CO,(%)

PULSOS

Figura 3.23: Consumo de CO, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-
CO, .

CeO,/TiO,-ZrO, como catalizador (Relacion molar H
e

1
)

Respecto al consumo de didxido de carbono, se observa que a medida que la
temperatura de reaccion aumenta el consumo tambien lo hace, pero al igual que en el
resto de catalizadores el cambio en el estado de oxidacién que sufre el catalizador no es

muy significativo.
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El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO; de la

siguiente manera:

V05 + CO; > V,0, + CO [r. 3.17]
021  ncoz 021  nco

Planteando un balance de atomos al oxigeno,

Atomos iniciales de O = Atomos finales de O

0,21 X+ Nggy - 2=0,21-y + Ngg, -1 [ec. 3.17]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde x = 4,10 (tabla 3.29) y nco2 = 0,089 (tabla 3.30)

0,0089

y=410+ — 44

El estado de oxidacion pasa de 4,10 a 4,14, es decir, de V*1%* a v***.

Sustituyendo en la [ec. 3.17] se obtiene la tabla 3.30, donde se aprecia un mayor
consumo de didxido de carbono al aumentar la temperatura de reaccion y una ligera
variacion de indice de oxidacién, mas apreciable en el caso de trabajar a temperaturas

de reaccion altas.

Tabla 3.30: mmol CO, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) |mmol CO, consumidos | Estado de oxidacion después de pasar CO;
450 0,0089 4,14
500 0,012 4,02
550 0,019 3,84
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3.4.3. Ensayos de deshidrogenacion de etilbenceno.

En la figura 3.24, se representa la conversion de etilbenceno para cada uno de
los 25 pulsos enviados al reactor, a distintas temperaturas de trabajo.
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40 |3

35 | w"a

30 "

23 \ W —+T2450°C

20 "
p A = T2500°C
o L s T2 5500C

10 P B~

CONVERSION(%)
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Figura 3.24: Conversion de etilbenceno frente al numero de pulsos alimentados

He 37

utilizando V,05-CeO,/TiO,-ZrO, como catalizador (Relacion molar Bl

).

Se puede apreciar en la figura 3.24, que a medida que la temperatura de reaccion
aumenta se tiene una conversion mayor, en la que se puede apreciar cierta desactivacion
del catalizador.

Para el calculo del indice de oxidacion se plantea la reaccion 3.18:

V20y+ EB = V,0; + ST + H,O [r. 318]
0,21 NeR 0,21 Neg NgB

Planteando un balance de atomos al oxigeno, se tiene la ecuacion 3.17.

0,21-y=0,21-z+ng -1 [ec. 3.18]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde los mmoles de etilbenceno consumidos son neg
=0,0027 (tabla 3.31) y el estado de oxidacion del catalizador es y = 4,14 (tabla 3.30):
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0,0027

7=414- =413

’

El estado de oxidacién pasa de 4,14 a 4,13, es decir, de V**** a v*13*.

Sustituyendo en la [ec. 3.18] para las deméas temperaturas se obtienen los valores
de la tabla 3.31, donde se aprecia un mayor consumo de etilbenceno cuando aumenta la
temperatura. Respecto a la reduccion del catalizador se puede apreciar que a la
temperatura de 450°C, el catalizador apenas sufre variacién en su estado de oxidacion,
mientras que a 500 y 550 °C, el cambio es un poco mas significativo.

Tabla 3.31: mmol EB consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

T (°C) | mmol EB consumidos | Después de reaccion con EB

450 0,0027 4,13
500 0,0054 3,99
550 0,0071 3,80
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3.4.4.

Ensayos de reoxidacion/gasificacion.

Se han realizado tres ensayos a tres temperaturas distintas (450 °C, 500°C y 550

°C), para comprobar la cantidad de coque que ha sido gasificado. Para ello se han

enviado 10 pulsos al reactor, en la figura 3.25 se representa el porcentaje de consumo de

CO; para los 10 pulsos enviados al reactor.

80
70

(%)

60
50
40
30
20
10

CONSUMO DE CO,

o

—+—T24500°C
—=—T2500°C
T2550°C

PULSOS

12

Figura 3.25: Consumo de CO; frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

. . . Co, 1
Ce0,/TiO,-ZrO, como catalizador (Relacién molar 2:2),
He 1
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Figura 3.26: CO que aparece frente al numero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

Ce0,/TiO2-ZrO, como catalizador (Relacién molar

Co, .
He

1
1)
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El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de CO,
utilizando la ecuacion 3.17 del apartado 3.4.2.

Asi, por ejemplo a 450°C, donde nco, = 0,046 (tabla 3.32) y x = 4,13 (tabla
3.31), sustituyendo en la ec. 3.17, se obtiene:

y=4134+ 2090 _ 44
0,21

El estado de oxidacion pasa de 4,13 a 4,34, es decir, de V**3* a V43",

Sustituyendo para el resto de las temperaturas, en la ecuacion 3.17, se obtiene la
tabla 3.32, donde se desprende que, la mayor parte del CO, (75-77 %) se invierte en

oxidar el catalizador, mientras que el resto se emplea en gasificar el coque.

Tabla 3.32: Consumo de reactivos (CO; y coque), cantidad de productos (CO) y estado

de oxidacion final por cada 0,5 gr. de catalizador, en funcion de la temperatura.

mmol CO, consumidos
TEC)| mmol CO | totales en en Estado | mg coque
aparecen gasificacion | oxidacion de gasificados
oxidacion
450 0,030 0,061 0,015 0,046 4,34 0,18
500 0,028 0,062 0,014 0,048 4,21 0,17
550 0,029 0,064 0,014 0,049 4,03 0,17
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3.45. Ensayos de combustién de coque.

Para finalizar, se realizaron 3 ensayos de combustion de coque, a tres
temperaturas diferentes (450 °C, 500 °C y 550°C), para cuantificar la cantidad de coque
producido y verificar si el estado final de oxidacidon del catalizador coincide con el

estado de oxidacion del catalizador fresco. Estos ensayos estan representados en las
figuras 3.27 y 3.28.
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Figura 3.27: Consumo de O, frente al nimero de pulsos alimentados utilizando V,0s-

. . ., O
CeO0,/TiO,-ZrO, como catalizador (Relacién molar H—Z : %).
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Figura 3.28: Selectividad a CO, producido en la combustion del coque.
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Al pasar oxigeno diluido tras la reaccion con el etilbenceno y la posterior
gasificacion con dioxido de carbono, se observa que se consumen 10, 13 y 15 pulsos
completos a 450, 500 y 550 °C respectivamente. Mediante el seguimiento del CO; y del
CO se comprueba que parte de este oxigeno consumido es para la combustion de coque

formado.

Tabla 3.33: Consumo de reactivos (O, y coque) y productos generados (CO, y CO) en

funcién de la temperatura, por cada 0,5 gramos de catalizador.

T (°C)
450 500 550
mmol O, consumidos totales 0,23 0,30 0,33

mmol CO, aparecen (combustiéon coque) | 0,12 | 0,15 0,20
mmol CO aparecen (combustion coque) | 0,048 | 0,0096 | 0,0095

mg coque quemados 1,9 | 1,89 2,53

El célculo del estado de oxidacion se realiza a partir del consumo de O; en la

reaccion 3.19 y haciendo un balance de atomos (ec. 3.19),

V20, + 1/20, > V0 [r. 3.19]
021 nex 021

021-y+ny, =021-b [ec. 3.19]

Asi, por ejemplo a 450°C, donde np, = 0,094 (tabla 3.33) y y = 4,34 (tabla 3.32):

b=4,34+%=4,78
0,21

’

El estado de oxidacién pasa de 4,34 a 4,78, es decir, de V*3** a v+,

Sustituyendo en la ecuacion 3.19 se obtienen el resto de valores mostrados en la

tabla 3.34.
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Tabla 3.34: mmol O, consumidos por cada 0,5 gramos de catalizador y estado de

oxidacion, en funcion de la temperatura.

mmol O, consumidos | Estado de oxidacion
T (°C) (oxidar cat.) después de pasar O,
450 0,094 4,78
500 0,15 4,93
550 0,12 4,59
3.4.6. Resumen de los resultados obtenidos.

Tabla 3.35: Consumo de los diferentes reactivos en las distintas reacciones por cada 0,5

gramos de catalizador (V,0s5-CeO,/TiO,-ZrO,) a distintas temperaturas.

T (°C)
Reaccion Reactivo| 450 500 550
Reduccién H, 0,19 | 0,22 | 0,27
Oxidacion CO, (0,0089| 0,012 | 0,019
Deshidrogenacion EB |0,0027|0,0054|0,0071
Reoxidacion/Gasificacion| CO, | 0,061 | 0,062 | 0,064
Combustién de coque 0O, 023 | 0,3 | 0,33

Tabla 3.36: Estados de oxidacion del V en el catalizador V,05-CeO,/TiO,-ZrO, después

de las distintas reacciones y a tres temperaturas diferentes.

Reoxidacién/ | Combustién

Inicial | Reduccion | Oxidacion | Deshidrogenacion | Gasificacion | de coque
450| 5 4,1 4,14 4,13 4,34 4,78
T(C)|500| 5 3,96 4,02 3,99 4,21 4,93
550| 5 3,75 3,84 3,8 4,03 4,59
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Tabla 3.37: Reactividad del coque depositado en el catalizador V,05-CeO,/TiO,-ZrO,,

mg coque | mg coque quemados mg coque mg coque

T(°C) | gasificados aCoO; guemadosa CO | total
450 0,18 1,39 0,58 2,14
500 0,17 1,77 0,11 2,06
550 0,17 2,41 0,11 2,70
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4. COMPARATIVA DE CATALIZADORES.

4.1. REDUCCION CON H,.

En el apartado 3 de los resultados se ha calculado el consumo de H, en la

reduccion de los distintos catalizadores estudiados, representandose en la figura 4.1.
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V,0/AL0;,  MnO,Zr0, V/TIO,  V,0.-Ce0,/TiO,-Zr0,

Figura 4.1: Consumos de H, a diferentes temperaturas, para cada uno de los cuatro

catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

Se puede apreciar que el consumo de hidrégeno aumenta al hacerlo la
temperatura de reaccion, accion que ocurre en todos los casos. Por tanto, la reaccion de

reduccion se ve favorecida por la temperatura.

Con respecto a los catalizadores, es el V,0s/Al,03 el que sufre una mayor
reduccién, y como consecuencia el que mas hidroégeno consume, conclusiéon que se
puede adoptar para las tres temperaturas de trabajo. Esto puede ser debido a que es el
que mayor contenido de metal activo tiene (1,5 mmol de V por gramo de catalizador), y

a su elevada superficie especifica en comparacion con los demas catalizadores.
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Figura 4.2: Consumos de H; en funcion de la concentracion de metal activo a diferentes
temperaturas, para cada uno de los cuatro catalizadores, por cada gramos de catalizador.

Para determinar si es la concentracion de metal activo lo que hace que un
catalizador tenga una mayor capacidad de reduccion, se ha representado en la figura 4.2
el cociente entre la cantidad de hidrégeno consumido y la concentracion de metal activo
para cada uno de los catalizadores, apreciandose una amortiguacion del poder reductor
del V,05/Al,03, de forma que los catalizadores tienen un comportamiento similar, a

excepcién del V-TiO, que presenta un bajo consumo de hidrégeno.

Algunos autores indican que la adicion de cerio promueve la reduccion de V,0s

[37], observandose esta mejora al comparar V/TiO, con V,05-CeQO,/TiO,-ZrO,.
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4.2. OXIDACION CON CO,.

En la figura 4.3 se representa el consumo de CO; en la oxidacion de los distintos

catalizadores estudiados.
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Figura 4.3: Consumos de CO, a diferentes temperaturas, para cada uno de los cuatro
catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

Del mismo modo que ocurria en el caso del hidrogeno, se observa que el
consumo de reactivo, en este caso didxido de carbono, aumenta con la temperatura de
reaccion, pero sin llegar a alcanzar los consumos que se producian en el caso del

hidrogeno (figura 4.1).

En este caso, el catalizador V,0s/Al,O3 tiene un consumo elevado, en
comparacion con el resto de catalizadores, pero sin llegar a alcanzar los valores

obtenidos con el catalizador MnO»-ZrO.

Si se tiene en cuenta la carga de metal activo, y se representa el cociente de CO,
consumido y la concentracion de metal (V y Mn respectivamente) se obtiene la figura
4.4, donde se aprecia que el catalizador MnO,-ZrO, tiene una mayor capacidad relativa
de absorcion de CO,, mientras que los catalizadores basados en vanadio, tienen una

capacidad mucho menor.

105



Universidad de Zaragoza. Oscar Irtn Cuairan.

0,09
0,08
0,07

0,06

0,05 mT2450°C

0,04 mT2500°C

0,03 mT2550°C

0,02

Consumo de CO,/mmol metal activo

0,01

V,0,/AL0,  MnO,Zr0, V/TIO,  V,0.-Ce0,/Ti0,-Zr0,

Figura 4.4: Consumos de CO, en funcion de la concentracion de metal activo a
diferentes temperaturas, para cada uno de los cuatro catalizadores, por cada gramos de

catalizador.
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4.3. DESHIDROGENACION DE ETILBENCENO.
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Figura 4.5: Consumos de EB a diferentes temperaturas, para cada uno de los cuatro

catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

En la figura 4.5, se puede apreciar que en todos los casos el consumo de
etilbenceno es muy bajo. Dicho consumo aumenta con la temperatura. La excepcion se

encuentra para V/TiO, a 500 °C, aunque podria ser debido a errores experimentales.

Los consumos de EB son similares para todos los catalizadores, excepto para
V,05-Ce0,/TiO,-ZrO, que presentan conversiones mas bajas, contrariamente a lo que
indican Reddy y cols. [29] que afirman que el CeO, ayuda a prevenir la desactivacion

del catalizador y mantener una alta actividad.
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Figura 4.6: Conversion de etilbenceno a 550 °C para cada uno de los cuatro
catalizadores.

Con respecto a las conversiones (figura 4.6), se aprecia que en el caso del
catalizador V,0s/Al,03 las conversiones alcanzadas son mayores que en el resto de
catalizadores, pero sufre una rapida desactivacion del catalizador, al igual que con el V-
TiO,, aungue en este caso las conversiones iniciales no son tan elevadas. Sin embargo
con el catalizador MnO,-ZrO,, aunque no se alcanzan unas conversiones tan altas, se
mantienen casi constantes a lo largo del tiempo (n° de pulsos), con un ligero descenso
que implica una minima desactivacion del catalizador. Finalmente, el catalizador V,0s-
Ce0,/TiO,-ZrO, presenta unos valores de conversion muy bajos desde el principio y
con el paso del tiempo, observandose una clara desactivacion del catalizador, aunque

menos acusada que en el caso de los catalizadoresV,0s/Al,03 y V-TiO,.

A temperaturas inferiores (450 °C y 500 °C) se obtienen conversiones inferiores

para todos los catalizadores, pero la tendencia a la desactivacion se mantiene.
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4.4, REOXIDACION/GASIFICACION.,

En la figura 4.7 se representa la cantidad de CO, que se consume por un lado en
gasificar el coque formado y, por otro lado, el consumido en oxidar el catalizador. Se
muestra una comparativa a una temperatura de 550 °C ya que es la que tienen en comudn

los tres catalizadores.

0,07 -
0,06 -

0,05

0,04 -
H gasificacion
0,03 -
W oxidacion
0,02 -
0,01 -
0

V,05/Al,0, MnO,-2r0, V/TIO, V,05-Ce0,/Ti0,-Zr0,

CONSUMO DE CO, {mmol)

Figura 4.7: Cantidad de CO, destinada a gasificar y oxidar el catalizador a 550 °C, para

cada uno de los cuatro catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

Se puede apreciar en la figura 4.7, que en todos los catalizadores mas de las 2/3
partes de dioxido de carbono que se consume, va destinada a oxidar el catalizador, ya

que el CO; tiene un poder gasificante limitado en comparacion con el O, y el H,O [7].
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45. COMBUSTION DE COQUE.

Para cuantificar la cantidad de coque depositado se han realizado ensayos de

combustion a distintas temperaturas, midiéndose la cantidad de O, consumido (figura

4.8).
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Figura 4.8: Consumos de O, a diferentes temperaturas, para cada uno de los cuatro

catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

El consumo de oxigeno aumenta con la temperatura, lo que parece indicar que se

ha producido una mayor deposicién de coque. El catalizador V,0s/Al,O3 €s, en teoria,

el que mas coque produce ya que consume mas oxigeno; el resto de catalizadores tienen

valores mas bajos y bastante similares entre si.

Sin embargo, no todo el O, se consume en quemar el coque depositado, sino que

parte de él se invierte en reoxidar el catalizador hasta su estado de oxidacion inicial, es

decir V°* y Mn**. Una comparativa de las fracciones de O, que se invierten en oxidar el

catalizador y en quemar el coque a 550 °C se muestra en la figura 4.9.
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Figura 4.9: Cantidad de O, destinada a oxidar el catalizador y a quemar el coque, a 550

°C, para cada uno de los cuatro catalizadores, por cada 0,5 gramos de catalizador.

En esta grafica se aprecia que efectivamente es el V,0s/Al,O3 el que mas se
desactiva por deposicion de coque, seguido del V,0s5-CeO,/TiO,-ZrO,. El que menos se

desactiva es el V,05 dopado con titanio (V-TiO;), seguido de cerca por el MnO,-ZrO..

A la misma conclusion se llega a traves de la figura 4.10, donde ademas se

aprecia la gran influencia de la temperatura en la produccion de coque
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V,0./Al,0, MnO0,-Zr0, V/TIO,  V,0.-Ce0,/Ti0,-Zr0,

Figura 4.10: Cantidad de coque producido total, por cada 0,5 gramos de catalizador, a
cada una de las tres temperaturas de reaccion.

Con respecto a la reoxidacion del catalizador, se aprecia que también es el
V,05/Al,03 el que ha absorbido mas O, para oxidarse, lo que implica que se encontraba
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muy reducido después de la deshidrogenacion de EB. Valores similares se encuentran
para el resto de catalizadores.
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4.6. VARIACION DEL INDICE DE OXIDACION.

El comportamiento redox de los catalizadores estudiados de puede apreciar en la
figura 4.11.

5 »
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E ‘ ) B —+—V205-AI203
E 3 - B— -
° " = Mn02-2rO2
=}
g 2 V-TiO2
=]
= —\V205-Ce02/Ti02-Zr02
1
0

Inicial H, Co, EB CO, O,/Final

Figura 4.11: Variacion en el indice de oxidacién después de la introduccién de cada uno
de los distintos reactivos, a una temperatura de 550°C y por cada 0,5 gramos de
catalizador, para cada uno de los cuatro catalizadores.

Las conclusiones que se pueden sacar, a partir de esta grafica, son que el
catalizador V-TiO; es el que tiene un peor comportamiento red-ox, ya que tiene una
baja reducibilidad. En cuanto al resto de catalizadores, el comportamiento es muy

similar.
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5. CONCLUSIONES.

Las conclusiones que se han ido extrayendo a lo largo de este trabajo, se pueden

resumir en las siguientes:

1.- Con respecto a la reduccion con H.

El catalizador V,0s/Al,03 es el que mas H, consume, alcanzandose valores de
hasta 1 mmol/gr. de catalizador. Esto es debido a que es el que mayor contenido de
metal activo presenta (1,5 mmol de V por gramo de catalizador) y a su elevada

superficie especifica.

Si se homogeneiza el contenido de metal activo, el comportamiento de todos los

catalizadores es similar, a excepcion de V-TiO, que tiene un consumo inferior.

2.- Con respecto a la reoxidacién con CO,.

Se detectan consumos de CO, muy inferiores al caso del H,. Los mejores
resultados se obtienen para MnO,-ZrO, con consumos que oscilan entre 82 (450 °C) y
130 (550 °C) umol/gr. de catalizador. Este comportamiento se acenttia mas en el caso de
homogeneizar con la concentracion de metal activo, alcanzandose valores de 80 pumol

por mmol de metal activo para el caso de MnO,-ZrO,.

3.- Con respecto a la deshidrogenacion de etilbenceno.

Alcanzéndose conversiones del 96 %, en el primer pulso, para el caso de
V,0s5/Al,03, se podria decir que es el catalizador que presenta una mayor actividad,
pero sufre una rapida desactivacion bajando las conversiones hasta valores en torno al
23 %.
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Esta rapida desactivacion también se aprecia para los otros catalizadores de
vanadio, es decir V-TiO; y V,05-CeO,/TiO,-ZrOs.

El Unico catalizador en el que la desactivacion es mas lenta es el MnO,-ZrOs,

pero las conversiones obtenidas no son altas (< 83 %).

4.- Con respecto a la reoxidacion/gasificacion con CO,.

En este estudio la conclusion que se puede sacar es clara, ya que en todos los
casos la mayor parte del diéxido de carbono consumido (75 — 77%) se ha destinado a
oxidar el catalizador. Se puede afirmar, que la causa principal de que suceda esto, es que

el CO; tiene un poder gasificante limitado en comparacion con el O, y el H,0.

5.- Con respecto a la combustion de coque.

La rdpida desactivacion que se detecta en el catalizador V,0s/Al,03 es debida a
la alta formacidn de coque que sufre este catalizador, alcanzandose valores de 16 mg de
coque por gramo de catalizador, muy superiores a los obtenidos en los demas

catalizadores.

Esto implica un alto consumo de O, que se invierte no sélo en quemar el coque,

sino también en reoxidar el catalizador a su estado inicial.
Por el contario, los catalizadores que menos se desactivan son V-TiO; y MnO,-

ZrO, que experimentan muy baja deposicion de coque (< 2 mg coque por gramo de

catalizador).

6.- Con respecto a la variacion del indice de oxidacion.

Todos los catalizadores, a excepcion del V-TiO,, tienen un comportamiento

redox muy similar, debido sobre todo a su baja reducibilidad.
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Como conclusidn final se podria decir que es el MnO,-ZrO, el catalizador que

mejor comportamiento presenta en la deshirogenacion oxidativa de EB debido a las

siguientes caracteristicas:

1) Tiene una suficiente capacidad de reduccion con H, y una buena re-
oxidacion con CO,, lo que implica un adecuado comportamiento red-ox.

2) Aunque los valores de conversion iniciales no son excesivamente altos, no
sufre una rapida desactivacion.

3) Apenas se forma coque, causante principal de la desactivacion.
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