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RESUMEN

En este trabajo se ha estudiado la deshidrogenacion oxidativa (DHOX) de n-butano en ausencia de oxigeno sobre
catalizadores a base de mezclas de 6xidos de vanadio y de magnesio utilizando la técnica de inyeccion por pulsos. En
presencia de oxigeno molecular, las vacancias dejadas por la reaccion de oxidacion del hidrocarburo son rapidamente
llenadas por nuevos iones de ese elemento, mientras que trabajando en condiciones anaerobicas la concentracion de
vacancias aumenta a medida que se inyectan mas pulsos. Se encontrdé que operando bajo condiciones anaerodbicas la
DHOX de n-butano presenta una selectividad a olefinas mayor que cuando se realiza en presencia de oxigeno, y que esta
selectividad varia muy poco con el nimero de pulsos. Sin embargo, las selectividades a butenos aumentan y a butadieno
disminuye a medida que el estado de oxidacion del catalizador decrece. Contra lo esperado, se observo que el catalizador
soportado en SiO, es mas selectivo para la produccion de butadieno que el soportado sobre a-Al O, y que la diferencia se
incrementa con el nimero de pulsos. Se demostré que incluso con el nimero maximo de pulsos usados por corrida en este
trabajo, queda oxigeno movil remanente en los catalizadores, lo cual fue corroborado por XPS que no revela estados de
oxidacion del vanadio menores a cuatro.
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OXIDATIVE DEHYDROGENATION OF n-BUTANE
AND ITS RELATIONSHIP WITH THE OXIDATION STATE OF THE CATALYST

ABSTRACT

In this work the oxidative dehydrogenation (ODH) of n-butane has been studied using the injection by pulse technique
on catalysts based on mixtures of vanadium and magnesium oxides in an oxygen free atmosphere. In the presence of
molecular oxygen, vacancies generated by the oxidation reaction are rapidly filled by new oxygen ions, while working
under anaerobic conditions the concentration of these vacancies increases with each additional n-butane pulse injected. It
was found that working under anaerobic conditions the ODH of n-butane presents a higher selectivity toward olefins than
when the process is developed in the presence of oxygen, and that the selectivity variation is very small with additional
pulses. Nevertheless, the selectivity toward butenes increases and that toward butadiene decreases with decreasing
oxidation states of the catalyst. As opposed to what was expected, it was found that the catalyst supported over SiO, shows
a higher selectivity toward butadiene than that supported over a-Al,O,, and that the differences increases with the amount
of pulses. It was also found that even when the maximum number of n-butane pulses were added a noticeable amount of
mobile oxygen still remains as confirmed by XPS which does not show vanadium oxidation states lower than V*4.

Keywords: N-butane, Oxidative dehydrogenation, Vanadium oxide, Silica, Alumina.

INTRODUCCION pa el décimo tercer lugar. Esto deja una importante cantidad

de materia prima utilizable para futuros desarrollos indus-
Venezuela es un importante productor de gas natural, el triales que permita transformarlos en productos de mayor
sexto a nivel mundial, mientras que como consumidor ocu-  valor.
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El gas venezolano es relativamente rico en hidrocarburos
licuables, de los cuales una importante cantidad se exporta.
Actualmente el n-butano y el n-pentano asociados son uti-
lizados en procesos de alquilacion y para producir antideto-
nantes para gasolina. Resulta, entonces, interesante, buscar
alternativas con mejor retorno que lo que produce su uso en
refinerias, y en la produccion de energia.

La deshidrogenacion oxidativa (DHOX) de parafinas para
producir olefinas es una alternativa interesante para incre-
mentar el valor agregado del n-butano. Este proceso ofrece
la posibilidad de superar algunos de los problemas encon-
trados en los procesos actualmente en uso, como son: a) la
limitacion de equilibrio termodinamico, b) la considerable
cantidad de energia térmica requerida (reaccion endotérmi-
ca) a un nivel alto de temperatura, y c) la gran cantidad de
subproductos obtenidos debido a las inevitables reacciones
de craqueo. En cambio las reacciones de DHOX no pre-
sentan limitaciones termodinamicas y por lo tanto pueden
conducirse a temperaturas mas bajas. Las condiciones de
reaccion son tales, ademas, que evitan la formacion de co-
que, pero presentan la caracteristica de que los productos de
oxidacion profunda son termodindmicamente mas estables,
con lo que aparece un problema dificil de resolver que es el
de la selectividad. Este problema sélo puede resolverse con
el desarrollo de catalizadores selectivos y el uso de reacto-
res apropiados. La DHOX ha sido estudiada para diferentes
hidrocarburos desde el etano hasta el pentano y los resulta-
dos fueron descritos en varias publicaciones (Kung, 1994;
Mamedov & Cortés, 1995; Vedrine et al. 1997; Cavani &
Trifird, 1995; Blasco ef al. 1997). Como agentes oxidantes
los més indicados son el oxigeno molecular, los 6xidos ni-
trosos, los haldgenos, el azufre elemental o cualquiera de
sus compuestos. De todos estos el que resulta mas atractivo
y mas viable a nivel industrial es el oxigeno, tanto por el
bajo costo como por generar un menor impacto ambiental.

Los estudios realizados muestran que los 6xidos de vana-
dio soportados conducen a catalizadores selectivos para la
DHOX Ia cual depende de la concentracion de vanadio, del
tipo de soporte utilizado, del hidrocarburo alimentado y de
la concentracion de oxigeno alimentada al reactor (Corma
et al. 1992). Para la DHOX de n-butano se ha encontra-
do que los catalizadores mas selectivos son aquellos en los
cuales se usan soportes de caracteristicas basicas (Blasco
et al. 1995; Galli ef al. 1995, Concepcion et al. 1996). De
estos, los mas conocidos son los obtenidos mezclando oxi-
do de vanadio con ¢xido de magnesio (VMgO) (Kung &
Chaar, 1998; Corma et al. 1994). Estos catalizadores mejo-
ran la selectividad favoreciendo cinéticamente las reaccio-
nes de oxidacion parcial a olefinas sobre las de oxidacion
profunda, pero en presencia de oxigeno no pueden evitar
que el rendimiento disminuya a medida que la conversion

avanza, por lo que no permiten alcanzar valores que ha-
gan la DHOX competitiva (Cavani & Trifird, 1995; Blasco
et al. 1997; Concepcioén et al. 1995). Las mejoras sustan-
ciales capaces de modificar esta situacion, incluyen el uso
de reactores alternativos (Albonetti et al. 1996) como el
reactor de lecho fluidizado redox in situ (Vrieland y Mur-
chison, 1996), el cual alimentado con n-butano y usando
un catalizador tipo VMgO ha arrojado resultados conside-
rablemente superiores a los de los reactores de lecho fijo
para la produccion de butenos y de butadieno (Soler et al.
1998, 1999). Adicionalmente al aumento de la selectividad,
la cual puede atribuirse a la ausencia de oxigeno molecular
en la zona de oxidacion del hidrocarburo, estos reactores
evitan el uso de mezclas de hidrocarburos y oxigeno que
son potencialmente explosivas. Sin embargo, estos tipos de
reactores requieren el uso de catalizadores con la suficiente
resistencia a la atricion, la cual es deficiente para el catali-
zador VMgO (Soler et al. 1999).

Para superar esta deficiencia se ha propuesto agregar a la
fase activa un segundo soporte que le confiera la resistencia
necesaria como podrian ser y-AlO, y TiO, (Armas, 2004).
Estos soportes sin embargo desmejoran considerablemen-
te la selectividad por lo que se ha sugerido sustituirlos por
SiO, o por 0-Al O, los cuales presentan buenas propieda-
des mecanicas y fisicas ([Blanco & Reinoso, 2000; De Risi
& Rosillo, 2003; Rojas & Padilla, 2003; Davila & Ojeda,
2006). De los catalizadores soportados estudiados, para el
presente trabajo se eligieron las dos formulaciones con SiO,
0 a-Al,O, como las més promisorias.

El proceso de DHOX para hidrocarburos livianos puede
resumirse, como se indica en el esquema de la figura 1, a
una combinacion de reacciones en paralelo y consecutivas.
En la DHOX, las reacciones de oxidacion total 2 y 3 de
la figura 1, en presencia de oxigeno molecular presentan
velocidades que impiden lograr el nivel de selectividad re-
querido para el desarrollo de este proceso, ademas de que
producen mezclas explosivas de dificil control. Las reac-
ciones de DHOX que tienen lugar por el mecanismo redox
de Mars-van Krevelen, consumen oxigeno atéomico de la
red del catalizador produciendo vacancias anionicas que
son casi instantaneamente eliminadas por reposicion con
el oxigeno molecular presente en el medio de reaccion.
Ello hace que la concentracion superficial de oxigeno reti-
cular presente sea siempre alta, situacion que favorece las
reacciones de oxidacién profunda (Bricefio, 2001; Dejoz,
1995). Por otra parte, varios autores proponen que el oxige-
no débilmente adsorbido en la superficie del catalizador es
el responsable de la combustion (Dejoz et al. 1997; Lemo-
nidou ef al. 1998). En este sentido, se ha observado que la
etapa de reduccion es mucho mas lenta que la etapa inversa
de oxidacion, sugiriendo entonces que es la etapa clave de

)



K,y

Parafina

%
) |

S

Figura 1. Esquema de reacciones paralelas y consecutivas.

la deshidrogenacion oxidativa de alcanos (Lopez Nieto et
al. 1997).

Si en cambio la DHOX se lleva a cabo en ausencia de oxi-
geno molecular, la disponibilidad de oxigeno superficial se
reduce considerablemente, lo cual afecta en mayor medida
a las reacciones 2 y 3, explicandose de este modo el au-
mento de selectividad (Lopez Nieto et al. 1995; Volpe et al.
2004). En esas condiciones el catalizador no se reoxida in
situ por lo que periddicamente debera reoxidarse. Los reac-
tores de lecho fluidizado, como el de dos zonas, presentan
la ventaja de que permiten mantener separadas las reaccio-
nes de oxidacion del hidrocarburo de las del catalizador sin
perder las ventajas de una operacion continua (Soler et al.
1998, 1999).

Recientemente Rubio et al. (2003) han estudiado la cinética
de la DHOX de n-butano sobre un catalizador V-Mg-O en
condiciones anaerdbicas. Estos autores concluyen que las
especies oxigeno de la red del catalizador se consumen du-
rante la reaccion (cambiando el estado de oxidacion del ca-
talizador durante los experimentos cataliticos) y proponen
un modelo cinético en el que se considera también el estado
de oxidacion del catalizador. La reduccion de las especies
de vanadio se ha puesto de manifiesto empleando diferentes
técnicas espectroscopicas como por ejemplo EPR (Blasco
et al. 1998) o reflectancia difusa en el UV-visible (Argyle
et al. 2004).

Pantazidis et al. (1998) estudiaron la DHOX de propano,
empleando un reactor que opera bajo la técnica de pulsos en
ausencia de oxigeno en fase gaseosa, llevando a cabo la re-
accion a T=500°C. Detectaron que los productos principales
de la reaccion fueron propeno y 6xidos de carbono (CO ).
Emplearon el catalizador VMgO calcinado a T=800°C. Los
autores indican que la selectividad hacia el propeno decrece
con el aumento de la conversion de propano. Realizaron
diferentes ensayos variando la cantidad total de pulsos de
propano alimentados al reactor, para verificar la variacion
de la conversion y la selectividad con el nimero de pulsos
encontrando que la conversion disminuye y que la selecti-

vidad a propeno aumenta a medida que aumenta el nimero
de pulsos inyectados, llegando a ser del 100% a partir de los
2700 pulsos aproximadamente. Sin embargo, no hay infor-
macion disponible acerca de como evolucionan las selecti-
vidades hacia los diferentes productos en funcion del estado
de oxidacion del catalizador. Este trabajo pretende contri-
buir llenando ese vacio de informacion con el estudio de
DHOX anaerdbica de n-butano sobre cuatro catalizadores
que mostraron un comportamiento aceptablemente bueno
bajo condiciones aerdbica utilizando un micro-reactor por
pulsos.

TECNICA EXPERIMENTAL
Preparacion de los catalizadores

Se prepararon tres tipos de catalizadores a base de 6xidos
de vanadio y magnesio con y sin soportes manteniendo
una relacion atomica Mg/V=4. El primero fue denominado
“base” y tan solo contiene los 6xidos arriba mencionados
en cantidades tales que la relacion atomica Mg/V resulte
proxima a 4. Los dos restantes se prepararon soportando la
fase activa base sobre el 30% en peso de dos oxidos resis-
tentes a la abrasion, SiO, y a-AlO,. La razon por la que la
preparacion se limito a estos tres catalizadores es que en en-
sayos previos resultaron ser los tres con mas probabilidades
de llegar a ser el corazén de la tecnologia de deshidroge-
nacion oxidativa (Herndndez & Vasquez, 2006; Blanco &
Reinoso, 2000; De Risi & Rosillo, 2003; Davila & Ojeda,
2005). Para la preparacion se siguié el método desarrollado
por el Instituto Tecnologico de Quimica (ITQ) (Valencia,
Espaia) con algunas modificaciones para facilitar la repro-
ducibilidad.

* Catalizador base (VMgO)

Primero se prepara una disolucion acuosa de oxalato de va-
nadilo. Para ello, a una disolucion acuosa de acido oxalico
(AO) en agua desionizada y a 70°C, se afiade poco a poco
bajo agitacion continua metavanadato de amonio (MVA) en
polvo de modo que la relacion molar final AO/MVA resulte
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igual a 3,2. La agitacion se mantiene hasta disolucion total
del metavanadato luego de lo cual se dejo reposar a tempe-
ratura ambiente. Se obtiene una disolucion de color azul-
verdoso lo cual indica la formacion del oxalato de vanadilo.
Por separado se prepara también una disolucion acuosa de
acetato de magnesio (AM) en agua desionizada. Antes de
ser utilizadas estas disoluciones fueron tituladas. Conoci-
do el titulo la segunda disolucion se agrego a la primera
manteniendo temperatura ambiente y agitaciéon continua,
en proporciones volumétricas tales que la relacion atomi-
ca final Mg/V resulte igual a 4 y que asegure la obtencion
de la cantidad final de catalizador deseada. La agitacion se
mantuvo durante una hora. La mezcla resultante se llevo a
100°C utilizando una manta de calentamiento y bajo agi-
tacion continua y a velocidad constante se procedid hasta
evaporar todo el liquido. El solido obtenido se sec6 en la
estufa a 100°C durante toda la noche.

e Catalizadores  base  soportados
MgO/30% a-AL,0,)

(VMgO/30%Si0,;

El procedimiento es idéntico al del catalizador base, solo
que una vez obtenida la disolucién con una relacion Mg/
V=4, se le aiadio la silice (o la a-alimina seglin sea el
caso) en la cantidad adecuada para lograr un porcentaje
en peso de 30%. La agitacion se mantuvo durante una hora
para luego seguir el procedimiento de secado arriba indi-
cado.

e Calcinacion de los catalizadores

La primera carga de catalizador base se calcind a 600°C:
bajo corriente aire por 16h empleando para llegar a dicha
temperatura una rampa de calentamiento de 5°C/minuto. La
segunda carga de catalizador base fue en cambio calcinada
a 700°C con el propésito de analizar el efecto de dicha va-
riable. Los catalizadores soportados, VMgO(Mg/V=4, SiO,
30% peso) y VMgO(Mg/V=4, a-Al,O, 30% peso) fueron
calcinados a la temperatura recomendada por la literatura
de 600°C. Todos los catalizadores fueron sometidos a ensa-
yos de caracterizacion como analisis quimico por adsorcion
atomica, DRX, XPS y TPR.

Los espectros de XPS se obtuvieron en un sistema VG ES-
CALAB 220i-XL, equipado con una fuente no monocro-
matica de doble anodo (Mg/Al), operada a 400W. Todos los
experimentos se hicieron bajo vacio ultraalto, a una presion
inferior a 10 Torr. El tratamiento de la data experimental
para realizar la deconvolucion de los espectros se realizo
con los programas XPSSPEAK 4.1 y XPS GRAPH. Dado
que las muestras son no conductoras, la escala de energias
de enlace de los espectros se ajusto utilizando la sefial del
Cls (aleatorio) a 284,6 eV como estandar interno.

La DRX se realizé en un Siemens D-5005 en el que se in-
troduce una cantidad de catalizador previamente pulveriza-
do, el cual se irradié con radiacion X al mismo tiempo que
se rotaba. Se gener6 un grafico representativo de las fases
que componen al catalizador. Para la identificacion de los
picos se emplearon las cartas del Centro Internacional de
Difraccion de Rayos X. Luego se obtuvo de manera experi-
mental patrones de difraccion de orto, meta y para vanada-
to, asi como de los soportes, para de esta manera agilizar la
identificacion de los picos.

La superficie especifica se determind por el método de ad-
sorcion de nitrégeno a la temperatura de nitrogeno liquido
(BET) y el analisis quimico por adsorcion atdmica.

Equipo experimental

El sistema empleado para llevar a cabo las pruebas de labo-
ratorio estuvo integrado principalmente por los siguientes
elementos: un micro-reactor tubular de cuarzo, una valvu-
la de 6 vias y un cromatografo de gases. Un esquema del
equipo experimental utilizado se muestra en la figura 2. El
micro-reactor tubular de lecho fijo es un tubo de cuarzo de
6 mm de diametro, con paredes de 1 mm de espesor y de 31
cm de largo. Para mantener la temperatura de operacion en
el micro-reactor se utilizé un horno cilindrico asistido por
un controlador de temperatura PID programable y utilizan-
do como sensores dos termopares de cromel-alumel enfun-
dados en tubos de 1/16 de pulgada de acero inoxidable, uno
de control y el otro para medicion.

El n-butano se introduce por pulsos mediante una valvu-
la de 6 vias de acero inoxidable, la cual tiene un rizo de
muestreo de volumen conocido. Fundamentalmente tiene
dos posiciones: una ON, en la cual la cantidad de n-butano
almacenada en el rizo (capacidad de 1 cc) es empujado por
el inerte hacia el interior del reactor, y otra OFF en la que
el rizo se conecta a la fuente de n-butano sin interrumpir el
flujo del gas de arrastre hacia el sistema catalitico. Como
gas de arrastre se utilizé nitrogeno de alta pureza y para
controlar su flujo se utilizé una valvula controladora de flu-
jo masico AALBORG modelo AFC2600D (FC-01). Para el
analisis de los gases efluentes se utilizd un cromatégrafo
de gases marca Hewlett Packard modelo HP4890D, pro-
visto de una columna HP-PLOT/ALO, de 50m x 15 pum
Film Thickness Hewlett Packard part N° 19095P-S25, la
cual permite analizar los compuestos organicos incluidos
los CO_ luego de haber sido convertidos a metano.

» Condiciones experimentales

Las experiencias se realizaron a una temperatura de 500°C
utilizando cargas de catalizador de 0.2 g, a un tiempo de
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Figura 2. Esquema del sistema catalitico.
Leyenda: B: bombonas y V: valvulas: B-01: aire (V-01), B-02: nitrégeno (V-02), B-03: hidroégeno carrier del cro-
matografo (V-03), B-04: hidrogeno para el FID; (V-04), B-05: aire sintético para el FID; (V-05) y B-06: n-butano;
(V-06). V-07: valvula de 3 vias. V-08: valvula de aguja. V-09: valvula de 6 vias. R-01: sistema catalitico. A-01:
cromatografo de gas. A-02: computadora. TC-01: controlador de temperatura. FC-01: controlador de flujo.

contacto de 60 (g, min/mol ) y una presion de 8,5 Psi,
para desviar una pequefia parte del flujo hacia la columna
cromatografica.

Previamente a su carga el catalizador es aglomerado por
presion (5 toneladas/cm? durante 5 minutos) en el interior
de un pastillero, luego molido en mortero de agata y tami-
zado para seleccionar un tamafo de particulas entre 250-
600 pm tamafio que cumple con el requerimiento de que la
relacion de didmetros del reactor al didmetro de la particula
sea mayor que 8 tal como lo sugieren Van Den Bleek ef al.
(1969). El reactor es empacado colocando en su parte infe-
rior una capa de lana de vidrio de unos 0,25 cm de espesor
seguida de una capa de carborundum hasta llegar a un centi-
metro del centro del reactor, luego otra de lana de magnesia

de 0,25 cm, seguida del catalizador (0,2 g) y otra capa de
lana de magnesia para finalmente llenarlo hasta el tope con
carborundum. El carburo de silicio con un diametro de par-
ticulas promedio similar al del catalizador se utiliza con la
finalidad de desarrollar un flujo uniforme tipo piston hacia
el catalizador, para calentar la corriente de alimentacion y
eliminar en lo posible el volumen muerto.

Antes de realizar las pruebas cataliticas se aumenta la tem-
peratura del catalizador a una velocidad de 5°/min hasta
llegar a 600°C o a 700°C segun haya sido la temperatura de
calcinacion utilizada en la preparacion bajo una corriente
de 30 cm3/min de aire. Esta temperatura se mantiene por
tres horas a fin de garantizar que el estado de oxidacion del
catalizador sea el maximo (V*5). Los catalizadores utiliza-

45



dos se reoxidan siguiendo este mismo procedimiento.

Una vez que ha finalizado el procedimiento de oxigenacion
del catalizador, la temperatura se disminuye a la temperatu-
ra de reaccion elegida; se purga el sistema con nitrogeno y
se establece el flujo para lograr el tiempo de contacto elegi-
do. Luego se comienza con la inyeccion de pulsos sucesivos
de n-butano separados entre si por el tiempo necesario para
lograr el analisis de los efluentes. Dentro del micro-reactor,
se produce la DHOX que genera los siguientes productos:

no, cis-2-buteno, butadieno, CO, CO, y vapor de agua. El
etano, etileno, propano y propileno son productos de cra-
queo que aparecen como subproductos en concentraciones
casi despreciables.

El catalizador utilizado se retira y se coloca inmediatamen-
te en un recipiente con n-hexano a fin de preservar su esta-
do de oxidacion hasta el momento de proceder a su carac-
terizacion. La tabla 1 resume todas las pruebas cataliticas
realizadas y lista los identificadores utilizados para cada

etano, etileno, propano, propileno, trans-2-buteno, 1- bute- catalizador.

Tabla 1. Pruebas Cataliticas realizadas.

Te (°C iti
Catalizador (C) Ident. Pruebas Catahtlcas Andlisis Realizados
Tr (°C) Realizadas
600 1.- Reducido 2 veces hasta el pulso 36, retirado
coquificado.
550 2.- Reducido 1 vez hasta el pulso 26, retirado
oxigenado.
VMgO B16 , . DRX, XPS
700 3.- Reducido 1 vez hasta el pulso 16, retirado
coquificado.
550 4.- reducido 1 vez hasta el pulso 3, retirado
coquificado.
1.- Reducido 2 veces hasta el pulso 36, retirado
700 coquificado.
2.- Reducido 1 vez hasta el pulso 26, retirado
oxigenado.
VMgO B17 - - DRX, XPS
3.- Reducido 1 vez hasta el pulso 16, retirado
550 coquificado.
4.- Reducido 1 vez hasta el pulso 3, retirado
coquificado.
1.- Reducido 2 veces hasta el pulso 36, retirado
600 coquificado.
2.- Reducido 1 vez hasta el pulso 26, retirado
oxigenado.
VMgO/30% SiO, S16 = : DRX, XPS
3.- Reducido 1 vez hasta el pulso 16, retirado
550 coquificado.
4.- reducido 1 vez hasta el pulso 3, retirado
coquificado.
1.- Reducido 2 veces hasta el pulso 36, retirado
600 coquificado.
2.- Reducido 1 vez hasta el pulso 26, retirado
oxigenado.
VMgO/30%a-Al,0, Al6 £ - - DRX, XPS
3.- Reducido 1 vez hasta el pulso 16, retirado
550 coquificado.
4.- reducido 1 vez hasta el pulso 3, retirado
coquificado.
600 - i i
VMgO/30%u-ALO, Al6 I. Redgc1do 2 veces hasta el pulso 16, retirado DRX, XPS
530 coquificado.

Tc: Temperatura de calcinacion Tr: Temperatura de reaccion

46



RESULTADOS Y DISCUSION
Caracterizacion de los catalizadores

Los catalizadores preparados fueron caracterizados me-
diante Difraccion de Rayos X (DRX), analisis quimico, su-
perficie especifica (técnica BET), y por Reduccion a Tem-
peratura Programada (TPR) mediante termo-gravimetria.

En la figura 3 se muestran los graficos de DRX de los dos ca-
talizadores masicos. El catalizador B16 calcinado a 600°C
(figura 3-A) y el catalizador B17 (figura 3-B) calcinado a
700°C. Los dos muestran fases cristalinas bien desarrolla-
das y son practicamente iguales salvo que la linea base es
mas estable y los picos son mejor definidos para el segundo.
Ello se ajusta a lo esperado ya que a mayor temperatura de

calcinacion la sinterizacion es mas profunda, y por lo tanto
es menor el contenido de fases amorfas y la cristalinidad
se desarrolla mejor. En la figura 4 se muestran los difrac-
togramas para el catalizador soportado sobre a-AlO,, el
preparado localmente (figura 4-A) y una muestra preparada
a nuestro pedido por un laboratorio independiente (figura
4-B). Como puede observarse son practicamente iguales y
presentan un elevado grado de cristalinidad. En todos estos
difractogramas se identifican las fases mayoritarias y como
puede verse el vanadio estd practicamente en su totalidad
como orto-vanadato de magnesio. Sobre el catalizador so-
portado en SiO, se identifican las mismas fases que sobre
los masicos pero las sefiales no aparecen tan bien definidas
como en los otros difractogramas debido al alto nivel de
ruido en la linea base causado por el soporte que es amorfo.
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Figura 3. Estudio de Difraccion de Rayos X. A. Catalizador calcinado a 600°C.
B. Catalizador calcinado a 700°C.
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Figura 4. Difractogramas de Rayos X para los catalizadores soportados en a-Alimina.
Comparacion del preparado localmente con el preparado en el ITQ.

Los resultados de superficie especifica, del analisis quimico
(relacion Mg/V) y del TPR, se muestran resumidos en la
tabla 2. Los catalizadores masicos tienen menor superficie
especifica que los soportados y es notable la diferencia en-
tre los masicos (B16 y B17) que pone en evidencia el mayor
grado de sinterizacion obtenido a la mayor temperatura de
calcinacion. El catalizador soportado en SiO, es el que pre-
senta la superficie especifica mas elevada (80 m?/g), lo cual
esta en concordancia con el hecho de que dicho soporte es
considerablemente poroso (superficie especifica alrededor
de 180 m?/g). Resulta evidente que la deposicion de la fase
activa produce el bloqueo de una gran cantidad de poros.
En cuanto a la relacion atomica obtenida por analisis qui-
mico se observa el notable control que se tiene sobre ella.

La diferencia entre los masicos y los soportados se debe
a una diferencia en la preparacion pero no es significativa
del punto de vista de actividad y selectividad (Armas et al.
2003). En cuanto a los resultados del TPR la posicion del
maximo de la velocidad de reduccion oscila entre 525 y
560°C, mas alta para la muestra S16 debido probablemen-
te al mayor grado de interaccion entre el soporte y la fase
activa. Como se muestra en la figura 5, la alta sensibilidad
de la termogravimetria reflejada mediante pequefias oscila-
ciones, no atribuibles a inestabilidad del equipo, demues-
tra que la estructura superficial de estos so6lidos es bastante
compleja. El nimero de oscilaciones varia de un catalizador
a otro y es mayor en los calcinados a 600°C, lo que nueva-
mente pone de manifiesto el efecto de la sinterizacion.

Tabla 2. Valores de superficie especifica y de la relacion Mg/V para los catalizadores preparados.

Catalizador Superficie Especifica Relacién Atomica TPR
(m?/g) Mg/V T°C (pico)
Masico (600°C) 27 5,38 540
Masico (700°C) 15 5,33 525
o-Alimina 48 4,10 550
Silice 80 4,16 560
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la pérdida de peso en funcidn de la temperatura y la continua su respectiva derivada (calcinado a 700°C).

Pruebas cataliticas

A fin de verificar la reproducibilidad de los ensayos con
cada uno de los catalizadores se realizaron tres corridas a
550°C. En cada corrida se empled una carga nueva de ca-
talizador. En una de ellas el catalizador se retir6 luego de
inyectar 26 pulsos, en la siguiente cuando se habian inyec-

tado 16 pulsos y finalmente en la restante cuando se habian
inyectado 3 pulsos. Esta serie de ensayos se realizé también
con los catalizadores B16, B17 y S16. Como el comporta-
miento es muy similar, sdlo se coloca la grafica de conver-
sion en funcion del numero del pulso correspondiente al
catalizador A16, referido a la unidad de masa de fase activa
(figura 6).
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Figura 6. Variacion de la conversion de n-butano a 550°C con respecto al nimero de pulsos
para el catalizador A16 extraido en los pulsos 3, 16 y 26.
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Como puede observarse las tres pruebas muestran un buen
grado de reproducibilidad ya que estan casi superpuestas y
presentan la misma tendencia. También se observa que la
conversion del butano disminuye a medida que aumenta la
cantidad de pulsos. Esta tendencia se debe a que a medida
que aumenta el nimero de pulsos de n-butano introducidos
la concentracion de oxigeno reticular presente en la superfi-
cie del catalizador disminuye y con ella disminuye también
la actividad de los centros activos. En todos los experimen-
tos realizados se encontrd que la conversion es maxima en
el primer pulso cuando la concentracién de oxigeno super-
ficial es maxima. Paralelamente para el primer pulso se ob-

servo también un maximo en la producciéon de COy.

En la figura 6 se observa que las variaciones de conversion
entre pulsos consecutivos también disminuyen con el na-
mero del pulso, lo cual se puede explicar por la dificultad
creciente del oxigeno reticular para difundir a posiciones
superficiales.

En la figura 7 se compara el comportamiento de los cuatro
catalizadores frescos preparados a 550°C y hasta un total de
36 pulsos consecutivos de n-butano inyectado. En la figu-
ra superior se presentan los resultados referidos a la masa
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Figura 7. Comparacion de la conversion de n-butano sobre los catalizadores B16, B17, S16
y A16, referida a la unidad de masa de catalizador en la parte superior,
y a la unidad de masa de fase activa presente en la inferior.
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de catalizador cargado y se observa que los soportados son
menos activos que los masicos debido a que para la mis-
ma carga de catalizador los soportados tienen una menor
cantidad de fase activa. Esta tendencia se compara con los
resultados obtenidos por Armas ef al. (2003), quien afirma
que el soporte agregado a un catalizador de VMgO, ocasio-
na una notable disminucion en la actividad, atribuido a la
naturaleza de las fases cristalinas formadas, ademas de la
cantidad de fase activa presente por unidad de volumen. En
la figura inferior, en cambio, se presentan los mismos datos
pero normalizados por la cantidad de masa de fase activa
presente y se observa una leve pero consistente inversion en
el orden de actividad. La razon de este comportamiento es
que el soporte ocasiona que la fase activa del catalizador se
distribuya en una capa delgada, generando un mayor nime-
ro superficial de centros activos accesibles lo que equivale
a decir que mientras mas amplia sea la superficie expuesta
del catalizador habra mayor accesibilidad al oxigeno del
mismo.

La razon por la que el catalizador soportado sobre silice
presenta una mayor conversion por unidad de masa activa
durante la mayor parte de la experiencia, pudiera atribuirse
a que la acidez del soporte induce cambios en las fases cris-
talinas que se forman en la superficie, diferentes en alguna
medida a las que se forman sobre un soporte neutro como
la a- ALO,.

Por otra parte la maxima conversion alcanzada con el pri-
mer pulso de los cuatro ensayos realizados corresponde al

catalizador masico soportado sobre o-Alumina (40,0%).
Sin embargo, el catalizador soportado en silice esta en el
mismo orden (39,7%), siguiéndole la conversion alcanzada
sobre el catalizador masico calcinado a 600°C (B16). La
menor conversion corresponde al catalizador masico cal-
cinado a 700°C (B17), lo cual es consistente con el mayor
grado de cristalinidad y la menor superficie especifica de
este catalizador.

En la figura 7 se aprecia que la tendencia obtenida en los re-
sultados experimentales corresponde con el comportamien-
to esperado, es decir, la conversion de butano disminuye a
medida que aumenta el nimero de pulsos alimentados al
reactor. También se observa una tendencia a superponerse
a medida que aumenta el numero de pulsos, lo cual es con-
sistente con el gradual cambio de etapa controlante desde la
cinética a la difusiva.

A fin de tener una idea de la influencia de la temperatura
de reaccion sobre la actividad de estos catalizadores, con
el catalizador A16, VMgO soportado sobre a-Al O, se rea-
lizaron experiencias a dos niveles de temperatura: 530 y
550°C, y los resultados se muestran en la figura 8. Como
corresponde a un fendmeno activado, la actividad aumen-
ta considerablemente con la temperatura. Sin embargo, a
medida que aumenta el nimero de pulsos la resistencia di-
fusiva, para que el oxigeno reticular llegue a la superficie,
aumenta, lo que incide sobre la cinética global, haciendo
que las diferencias, debidas a la temperatura, disminuyan
sensiblemente.
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Figura 8. Comparacion de la conversion en funcion del ntimero de pulsos, para el catalizador A16 a 530°C y a 550°C.
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En la figura 9 se muestra como evolucionan las selectivi-
dades con el nimero de pulsos inyectados y por ende con
el nivel de oxidacion del catalizador. Puede observarse una
clara dependencia de las selectividades hacia butenos y bu-
tadienos con el nivel de oxidacion del catalizador. Mientras
la selectividad hacia butadieno disminuye la correspondien-
te a buteno aumenta hasta que se llega a un punto de cruce.
En cambio la selectividad total se mantiene casi invariable
dentro del rango de numero de pulsos investigados. Este
comportamiento puede explicarse por las resistencias difu-
sivas al aporte de oxigeno reticular hacia la superficie de
reaccion. La disminucion progresiva de la selectividad ha-
cia el butadieno se debe a que inicialmente existe una can-
tidad de oxigeno maxima en la superficie del catalizador,
y a que esta abundancia facilita la sustraccion de 4 atomos
de hidrogeno de la molécula del butano formando directa-
mente el butadieno. Durante el tiempo promedio en que una
molécula de reactante permanece adsorbida, el nimero de
atomos de oxigeno que contactara disminuye con la dismi-
nucion del nivel de oxidacion del catalizador haciendo cada
vez menos probable que logre oxidarse a butadieno.

Se observa también que la selectividad a productos totales
de oxidacion (COx) disminuye sensiblemente luego del pri-

mer pulso pero luego varia muy levemente con el aumento
del niimero de inyecciones hasta mantenerse practicamente
constante. Teniendo en cuenta que simultaneamente la se-
lectividad a productos craqueados se mantiene baja y casi
invariable, hace que la selectividad total no sufra cambios
apreciables. Esto a su vez parece justificar la existencia de
centros activos selectivos hacia la oxidacion total propuesta
por Armas et al. (2001).

En la figura 10 se muestra una grafica similar para el catali-
zador masico calcinado a 700°C. La diferencia mas notable
es que el punto de cruce de las lineas de tendencias para las
selectividades hacia butadienos y butenos se desplaza del
pulso 26 (B16) al pulso 36 (B17). Esto se debe a que sien-
do el catalizador B17 menos activo que el B16 el nivel de
oxidacion, al cual tiene lugar dicho cruce, se alcanza con un
mayor numero de pulsos. En cuanto al nivel de la selectivi-
dad total y el correspondiente a los productos de oxidacion
total y a los de craqueo las diferencias observadas con el
catalizador B16 son casi imperceptibles. El salto de selecti-
vidad hacia COx, luego del primer pulso, es apreciable pero
no de tan amplio comportamiento que es consistente con el
mayor nivel de cristalinidad y la menor superficie especifi-
ca de este catalizador.
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Figura 9. Selectividad de productos obtenidos en la DHOX
empleando el catalizador B16 a una temperatura de 550°C.
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Figura 10. Selectividades hacia productos obtenidas en la DHOX a 550°C
empleando el catalizador B17.

En la figura 11 se muestran los resultados obtenidos a
550°C utilizando el catalizador soportado sobre 30% en
peso de a-AlO,. Si bien el comportamiento general es si-
milar al observado sobre catalizadores masicos, se aprecia
que la selectividad total es mayor y que la selectividad a
butadienos es sensiblemente menor. Este comportamiento
es consistente con el que se presenta trabajando en condi-
ciones aerobicas. Por otro lado se nota que el punto de cruce
aparece alrededor del pulso 21 que es menor al que se ob-
serva sobre el B16, explicable porque siendo la cantidad de

fase activa menor, el estado de oxidacion, para el cual este
cruce aparece, se alcanza con menos numero de inyeccio-
nes. El comportamiento de este catalizador y de los masicos
contrasta con el observado sobre el catalizador soportado
sobre el 30% en peso de SiO, (S16) a 550°C que se muestra
en la figura 12. Si bien aparecen las mismas tendencias, la
selectividad hacia butadienos se mantiene por encima de la
correspondiente a butenos hasta niveles de reduccion con-
siderablemente superiores que en el resto de los cataliza-
dores.
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Figura 12. Selectividad de productos obtenidos en la DHOX a 550°C
empleando el catalizador S16.

Se aprecia la tendencia hacia un punto de cruce pero para un
numero de inyecciones considerablemente mas elevado que
36. Este comportamiento se debe a que la silice es mucho
mas porosa que la a-AlO, lo que hace que la fase activa se
distribuya en capas mas finas mejorando la accesibilidad al
oxigeno de la red a la superficie, manteniendo de esta forma
un nivel superficial de oxidacion mayor. Ademas, la estruc-
tura porosa dificulta la migracion de los butenos hacia el
seno del fluido, con lo cual aumenta considerablemente su
probabilidad de oxidacién a butadieno. En cuanto al nivel
de selectividad total es levemente superior que en el resto
de los catalizadores pero la selectividad a butadieno es al
comienzo menor que la observada sobre los catalizadores
masicos.

En la figura 13 se muestra la evolucion de la selectividad
hacia butadienos para todos los catalizadores con el niime-
ro de pulsos. Se observa que a bajo numero de pulsos la
selectividad es mayor para los catalizadores masicos, pero
luego decae mas rapidamente que sobre los soportados de
modo que a elevado nimero de inyecciones es superada
por la selectividad de los soportados. Esto se debe a que en
los soportados el acceso hacia la superficie de reaccion del
oxigeno reticular es mas facil debido a que la fase activa se
distribuye en capas mas finas. Se observa que el nivel de
selectividad obtenido es mas estable que en los masicos,
especialmente sobre el catalizador soportado en silice. Para
verificar la estabilidad del catalizador con los ciclos de re-
duccién y oxidacion se realizaron corridas con el mismo
catalizador con un proceso de re-oxidacion entre ellas. Los
resultados se muestran en la figura 14 donde se observa que

ambas curvas se superponen casi perfectamente.

Se encontrd que la conversion alcanzada en el primer pulso
es mayor en la primera reduccion que en la segunda reduc-
cion. Esto se debe a que al re-oxidar el catalizador se genera
un cambio en las fases o estructuras cristalinas del cataliza-
dor, generando la desactivacion de algunos centros activos
(Blasco et al. 1995). Esta pequena diferencia existente entre
las conversiones alcanzadas para el primer pulso en los dos
ensayos realizados, desaparece a partir del segundo pulso,
lo cual indicaria que los cambios son tan solo superficiales.
El vanadio en su estado de oxidacion mas elevado (V™)
tiene un atomo de oxigeno movil por cada dos atomos de
vanadio presente, el cual en condiciones anaerobicas es uti-
lizado para oxidar el hidrocarburo. A medida que el oxigeno
es utilizado el vanadio modifica su estado de oxidacién a
V*. Eventualmente si el proceso se contintia sin reponer el
oxigeno consumido podrian aparecer estados de oxidacion
inferiores, tal cual lo demostrd Pantazidis et al. (1998) con
la DHOX de n-propano a 500°C. Sin embargo, el balance
de oxigeno labil disponible (un atomo gramo por cada dos
atomos gramo de vanadio) reveld que, incluso en aquellas
corridas en que se lleg6 a inyectar 36 pulsos, no se agoto.
Esto fue confirmado por las pruebas XPS realizadas sobre
el catalizador usado, las cuales revelan solo la presencia de
especies V™ de menor grado de oxidacion ademas de un
remanente de especies V*° (figura 15). Otra causa de la dis-
minucion de actividad observada podria ser la posible de-
posicién de coque que dificultaria el contacto del reactante
con los sitios activos (Creaser et al. 1998).
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Figura 14. Variacion de la conversion de n-butano
en funcion del numero de pulsos para A16, reducido 2 veces.
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CONCLUSIONES

Se encontr6 que operando bajo condiciones anaerdbicas
la DHOX de n-butano presenta una selectividad a olefi-
nas mayor que cuando la DHOX se realiza en presencia de
oxigeno, y que esta selectividad se mantiene practicamente
constante con el nimero de pulsos. Sin embargo, las selec-
tividades a butenos aumentan y a butadienos disminuyen a
medida que el estado de oxidacion del catalizador disminu-
ye. Contra lo esperado se observé que el catalizador sopor-
tado en SiO, es mas selectivo a butadieno que el soporta-
do sobre a-Al O, y que la diferencia se incrementa con el
numero de pulsos. Se demostrd que incluso con el numero
maximo de pulsos usados por corrida en este trabajo, que-
da oxigeno mévil remanente, corroborado por XPS que no
revela estados de oxidacion del vanadio menores a cuatro.
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