
 
 

 

Universidad Autónoma Metropolitana 

Unidad Iztapalapa 

División de Ciencias Básicas e Ingeniería 

 

“MODELADO CINÉTICO DE LA HIDRODESOXIGENACIÓN DE 

ANISOL CON CATALIZADORES Ru/TiO2” 

 

Tesis que presenta: 

I. Q. VICTOR MARTINEZ JIMENEZ 

Matrícula: 2173802074 

 

Para obtener el grado de:  

Maestro en Ciencias (Ingeniería Química)  

  

Director de tesis:  

Dr. José Antonio De Los Reyes Heredia  

  

Jurados: 

Dr. José Escobar Aguilar (Presidente) 

Dr. Julio César García Martínez (Secretario)   

Dr. José Felipe Sánchez Minero (Vocal) 

 

Iztapalapa, Ciudad de México, febrero de 2020. 



2 
 

Agradecimientos 

A mi madre, que a pesar de la distancia siempre ha estado brindándome el ánimo, la 

compresión y la tranquilidad de sus palabras.  

Al Dr. José Antonio de los Reyes, por la oportunidad de participar en este proyecto, además 

de sus enseñanzas, consejos y apoyo.  

A mis sinodales por su tiempo y sus aportaciones para con este proyecto.  

Al posgrado en Ingeniería Química de la Universidad Autónoma Metropolitana-Iztapalapa, 

por darme la oportunidad de formarme y crecer a nivel profesional.  

Al CONACYT por la beca recibida. 

A todos mis compañeros del Laboratorio de Catálisis Ambiental e Ingeniería de Reacción: 

Reyna, Cindy, Edgar, Andrés G. y Omar, por su apoyo, comentarios y aportaciones que 

fueron muy importantes para la realización de este proyecto y por todos los momentos que 

hemos compartido.  

A mis amigos José, Ignacio y Ángel, por su apoyo y discusiones que me ayudaron a 

complementar esta tesis.  

A Jazmín por su apoyo y motivación que fueron fundamentales para no tirar la toalla en los 

momentos difíciles de este proyecto.  

 

 

 

 

 

 

 

 



3 
 

RESUMEN 

   En este trabajo se realizó un estudio de los efectos de la temperatura, presión de hidrógeno 

y tiempo de residencia de reacción en la actividad y selectividad en la HDO de anisol con el 

sistema Ru/TiO2. Asimismo, se llevó a cabo un análisis cinético de la reacción. El material 

catalítico se sintetizó usando soporte comercial (TiO2-P25) y como precursor de rutenio 

(RuNO(NO3)3, con un contenido de 0.5 % en peso de rutenio.  

   Respecto al tiempo de residencia de la mezcla reactiva con el catalizador, se encontró que 

la velocidad de reacción incrementa a medida que velocidad másica espacial por hora 

(WHSV, por sus siglas en inglés) lo hace también. Sin embargo, a partir de WHSV = 14.0 

gANISOL /gCAT*h se observó un notorio incremento mucho menor en el valor de la velocidad 

de reacción y una tendencia a estabilizarse. Este comportamiento fue el mismo a 200, 250 y 

300 °C. Las velocidades de reacción obtenidas a 200, 250 y 300 °C tienden a un valor estable, 

esto último es debido a que al aumentar el WHSV también se aumenta el flujo másico de 

anisol lo que minimiza los problemas de transferencia externa. 

   Para el caso de la temperatura, se observó un efecto relevante en la selectividad de la HDO 

de anisol. Por ejemplo, a 200 °C el producto mayoritario fue el Metoxiciclohexano seguido 

del ciclohexanol, lo cual sugiere que la hidrogenación del anisol (HYDA) es la ruta 

favorecida 200 °C. A 250 °C se observaron rendimientos similares para Benceno y 

Metoxicliclohexano, productos que provienen de la Demetoxilación (DMO) y de HYDA, 

respectivamente.  Por último, a 300 °C solo se observaron Benceno y Ciclohexano, es decir, 

la DMO es la que predomina. A esta última temperatura, se obtuvo la mayor selectividad 

hacia productos desoxigenados. 

Por lo anterior, el efecto de la presión de hidrógeno se estudió a 300 °C en un intervalo de 

30-50 bar. La presión presentó un efecto relevante en la tasa de saturación de dobles enlaces, 

pero no en la tasa de desoxigenación del anisol. A 30 bar se obtuvo una relación de 

Ciclohexano/Benceno igual a 1, mientras que a 50 bar la relación aumentó a 3.5. 

Finalmente, se propuso un modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood para describir la 

HDO del Anisol. Dicho modelo se ajustó satisfactoriamente con las observaciones 

experimentales. A partir de los parámetros cinéticos estimados se concluyó que la ruta de 
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DMO tiene preferencia sobre la ruta de DME y que el paso de conversión del Ciclohexano l 

a Ciclohexano es el más rápido lo que impacta en una mayor producción de benceno y 

Ciclohexano, respectivamente. 
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INTRODUCCIÓN  

   En años recientes, ante el constante incremento de poblacional mundial, la demanda de los 

combustibles fósiles, productos químicos y la dependencia de la sociedad sobre los recursos 

no renovables como el petróleo, carbón y gas natural ha ido en aumento [1]. Esta rapidez de 

consumo de los combustibles fósiles conducirá a su agotamiento en las próximas décadas. 

Diferentes problemas derivados de la posesión de yacimientos de petróleo, del incremento 

en las emisiones de los gases de efecto invernadero y de la contaminación ambiental han 

dado pie a que la humanidad busque nuevas fuentes de energía. Ante estos problemas, los 

combustibles fósiles pueden ser sustituidos por el uso de análogos renovables de segunda 

generación. Estos provienen de fuentes no comestibles y lignocelulósicos, como residuos 

agrícolas o forestales, desechos de madera o de la industria papelera, y parecen ser una 

alternativa ecológica, sostenible y, en un mediano plazo, económica [2]. Estos productos 

tienen la ventaja de ser sustentables y más limpios que los derivados a partir de petróleo, ya 

que sus niveles de nitrógeno y azufre se encuentran por debajo del 1% p/p [2-4]. 

Adicionalmente, al ser derivados de la biomasa se integran al ciclo del carbono de manera 

constante [5].  

   La biomasa está compuesta por polisacáridos como la celulosa y la hemicelulosa, así como 

por polímeros fenólicos amorfos como la lignina [3, 4, 6]. Dependiendo de la fuente de la 

que provenga la biomasa está constituida en: celulosa entre 40-80 % en peso, hemicelulosa 

y lignina entre 15-30 % en peso [6]. 

   En la Figura 1 se esquematizan diferentes procesos termoquímicos mediante los cuales la 

biomasa se transforma en combustibles o en otros productos [3, 5]. Para la producción de 

derivados para la petroquímica y combustibles, como el diésel y la gasolina se tienen los 

procesos de pirólisis, gasificación y licuefacción. Comparativamente para cada caso, en la 

gasificación se requiere la presencia de oxígeno y mayor temperatura que la pirólisis (> 973 

K), mientras que la licuefacción demanda consumo de hidrógeno. En la pirólisis, la biomasa 

se calienta en ausencia de oxígeno a una temperatura alrededor de 773 K a presión 

atmosférica y no requiere hidrógeno, permite transformar la energía de la biomasa sólida en 

un líquido de menor volumen y, por tanto, más manejable para su aprovechamiento [2, 7, 8]. 
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Figura 1. Procesos principales, portadores intermediarios y productos finales de la conversión 

termoquímica de la biomasa [5]. 

 

    El bioaceite que se obtiene a partir de la pirólisis de la biomasa lignocelulósica tiene alto 

contenido de oxígeno (⁓ 40 %) en su composición debido a la presencia de polímeros 

naturales en estas estructuras se encuentran alcoholes, cetonas, aldehídos, ácidos 

carboxílicos, furanos, azúcares, fenoles, etc. [4]. Los fenoles, cresoles, anisoles y guayacoles 

son los componentes principales de las cargas de bioaceites (~25 % de su composición) 

obtenidos de la lignina, la cual es una fracción de la lignocelulosa presente en la biomasa y 

que se transforma parcialmente durante la pirólisis. La presencia de estos compuestos causa 

que los bioaceites sean térmicamente inestables y muy polares. Igualmente, provoca que 

tengan agua disuelta, baja viscosidad, alta densidad y que sean corrosivos [2, 3]. Estas 

propiedades limitan su uso como biocombustible. 

   Para el mejoramiento de los bioaceites obtenidos de la pirólisis, existen diferentes métodos 

como la HDO, entre otros procesos bioquímicos y procesos acuosos. La reacción de HDO 

tiene la ventaja de usar todo el aceite de la pirólisis mientras que los procesos bioquímicos y 

acuosos sólo una fracción de éste. Aunado a esto, debido a la infraestructura actual en las 

plantas de hidrotratamiento, el nivel de producción de derivados para la petroquímica y 
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combustible y, por lo tanto, el menor costo de inversión, la HDO parece ser el proceso más 

viable para la producción de combustibles [8].   

   Recientemente, los estudios sobre HDO de aceites de pirólisis se han incrementado a causa 

de la creciente necesidad de productos químicos derivados de la biomasa. Sin embargo, 

actualmente la HDO de bioaceites de pirólisis aún no se emplea industrialmente para producir 

combustibles renovables. Aun así, la literatura coincide en su potencial, ilustrada mediante 

estudios en el efecto de la calidad del bioaceite, el efecto de los parámetros del proceso y la 

optimización de los catalizadores. 

   Debido a la diversidad de moléculas oxigenadas en los bioaceites, la elección de 

compuestos modelo que representen los oxigenados en los estudios de HDO es de gran 

importancia. La molécula modelo permite obtener información concisa sobre el mecanismo 

de reacción, facilitando el seguimiento analítico y el estudio de los parámetros involucrados 

entre la reacción y el catalizador [9].  Estos compuestos suelen ser los menos reactivos y no 

necesariamente los más abundantes. 
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1.  MARCO TEÓRICO 

1.1.  Reacción de Hidrodesoxigenación  

      Una de las tecnologías más prometedoras para mejorar los bioaceites de pirólisis es la 

HDO, que es análoga a los procesos conocidos de hidrodesulfuración (HDS) e 

hidrodesnitrogenación (HDN) para la eliminación de azufre y nitrógeno del petróleo crudo 

en la industria de la refinería, respectivamente. El propósito de la HDO es eliminar el oxígeno 

en presencia de hidrógeno u otros compuestos donadores de hidrógeno utilizando un 

catalizador adecuado. Los principales productos de la HDO son compuestos orgánicos 

(aromáticos y alifáticos saturados e insaturados) y agua. Respecto a las características del 

proceso, termodinámicamente se favorece a altas presiones de hidrógeno (5-7 MPa) y 

temperaturas alrededor de 250 a 400 °C, con catalizadores heterogéneos a base de metales 

en estado sulfuro o reducidos [7, 10]. A las condiciones usuales de HDT, las reacciones de 

HDO son exotérmicas e irreversibles como muestran los estudios realizados en furanos a 573 

K. No obstante, la hidrogenación de los compuestos oxigenados es reversible [11].   

   Las moléculas que componen al aceite de pirólisis presentan diferentes reactividades 

dependiendo de su complejidad. Elliott [7] clasificó la reactividad de los grupos oxigenados 

en función de la temperatura de reacción de compuestos que pudieran estar presentes en las 

cargas de bioaceite, como se observa en la Tabla 1. 1. Los compuestos más reactivos fueron 

aldehídos, cetonas y alcoholes alifáticos, reactivos a temperaturas < 573 K. Por otro lado, los 

menos reactivos son ácidos carboxílicos, fenoles y dibenzofuranos.  

Tabla 1. 1. Temperatura de reacción de los grupos oxigenados bajo condiciones de HDO [7]. 

Temperatura K Compuestos 

473 Aldehídos y cetonas 

523 Esteres alifáticos y alcoholes alifáticos 

573 Grupos carboxílicos 

623 Fenoles 

673 dibenzofuranos 
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   Para eliminar la mayor parte de oxígeno posible del bioaceite, así como saturar olefinas 

para posteriormente mezclarlo con cargas de hidrocarburos, se han sugerido dos etapas: a) 

estabilización a baja temperatura (200-300 °C) y b) etapa con HDT a alta temperatura 

(>300°C) [2, 12]. La primera etapa de estabilización a baja temperatura tiene como finalidad 

remover oxígeno de compuestos como cetonas, alcoholes y saturar olefinas para obtener un 

aceite menos hidrofílico y producir menos coque.  La segunda fase del mejoramiento depende 

de la calidad de producto de la primera. En esta etapa se desoxigenan los remanentes que se 

componen principalmente por ácidos carboxílicos, furanos y fenoles, siendo estos últimos 

los más abundantes. Al disminuir la cantidad de compuestos oxigenados se mejora la 

estabilidad química, así como las propiedades del líquido para que se utilice como 

combustible, o en otros productos químicos. 

   Actualmente, los desafíos claves del proceso de HDO se centran en dos aspectos 

importantes. Primero, está la compleja composición de los bioaceites [13], el uso de 

compuestos modelo son un enfoque común en los estudios del proceso HDO. Segundo, el 

desarrollo de catalizadores duraderos que podrían aplicarse al aceite de pirólisis de diferentes 

materias primas para mantener una producción durante todo el año. 

   Aunque se han estudiado varios procesos de HDO de bioaceites, los derivados de éste 

consisten típicamente en más de 400 compuestos orgánicos diferentes, que complican 

significativamente el estudio de las actividades catalíticas y vías de reacción del proceso de 

HDO [12]. En este contexto, es importante seleccionar compuestos modelo que representen 

a los bioaceites crudos para proporcionar una visión fundamental del proceso de HDO. 

   La remoción del heteroátomo de oxígeno presente en el bioaceite implica la ruptura de 

diferentes tipos de enlaces. Furimsky [3] propone que existen cuatro tipos de enlaces con 

oxígeno: RO-R, RO-AR, R-OH, AR-OH, donde R y AR representan a cualquier radical 

alifático y un anillo aromático, respectivamente. En la Tabla 1.2 se muestra la cantidad de 

energía requerida para el rompimiento de cada enlace. Los enlaces que requieren una mayor 

energía son RO-AR y AR-OH.  
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Tabla 1.2 Energías de disociación de los enlaces con oxígeno [3]. 

Enlace Energía de disociación (kJ/mol) Molécula 

R-OR 339 Éteres Alifáticos 

AR-OR 422 Éteres Aromáticos 

R-OH 385 Alcoholes alifáticos 

AR-OH 468 Alcoholes aromáticos 

 

En el presente estudio, se seleccionó el anisol como compuesto modelo debido a las 

siguientes razones: 

 El anisol tiene la función oxigenada del grupo metoxi (Ar-OCH3), y al reaccionar, se 

puede desmetilar y formar fenol, una función fenólica (Ar-OH). Estas dos funciones, 

la fenólica y el metoxi, son termodinámicamente las más estables dentro de los 

enlaces con oxígeno existentes en los bioaceites [3], es decir, requieren mayor energía 

para su disociación. Por consiguiente, son menos reactivos. 

 Durante la producción de los bioaceites, especies similares al anisol se forman 

típicamente por degradación térmica de lignina [14]. 

 El anisol representa un grupo de compuestos metoxi-sustituidos en los aceites 

biológicos del proceso de pirólisis de lignina [15].  

 La concentración de anisoles en la fase oleosa puede ser tan alta como 25% en peso 

dependiendo de las condiciones de pirólisis [16, 17]. 

 

1.1.1      Hidrodesoxigenación de anisol 

   Se ha inferido más de una vía para la eliminación de oxígeno en la HDO del anisol. La 

Figura 1.1 es un esquema reaccional del anisol que han propuesto varios investigadores [18-

23]. Los experimentos han conducido a la vinculación de las vías de reacción con funciones 

específicas del catalizador. Un metal noble como el Pt cataliza la Desmetilación (DME) que 

da como productos fenol (F) y metano, el F se convierte a benceno (B) mediante la 

desoxigenación directa (DOD) al romperse el enlace Caromático-OH y posteriormente a 

ciclohexano (CHA) por la Hidrogenación (HID) del anillo aromático [19-21]. La 
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Demetoxilación (DMO) del anisol conduce al metanol y a B, posteriormente, a la ruta de 

hidrogenación (HID) produciendo ciclohexeno (CHE) y CHA [22]. En los catalizadores que 

incorporan funciones ácidas (como 𝛾-Al2O3 como soporte), la transferencia de grupos metilo 

(MET) es cinéticamente significativa dando lugar a la formación de metil- fenoles [23]. No 

todas las reacciones involucran la extracción de oxígeno [20]. Asimismo, la hidrogenac ión 

del anisol (HYDA) es una vía de reacción que lleva a la formación del metoxiciclohexano 

(MTCH) que a su vez se puede desmetilar para producir CHA. 

DMO=Demetoxilación. 

DME=Desmetilación. 

HYDA=Hidrogenación del anisol. 

MET=Metilación (isomerización del anisol). 

O
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O CH3
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Figura 1.1. Red de reacción que caracteriza la conversión de anisol catalizada por catalizadores 

de metal soportado ácidos y no-ácidos [18-23]. 
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1.2.  Catalizadores utilizados en la reacción de hidrodesoxigenación 

   Los catalizadores más estudiados en el proceso de HDO han sido los sulfuros de molibdeno 

soportados en alúmina (por analogía con la HDS), usando como metales promotores Ni o Co, 

ya que se ha visto que son mucho más activos que en estado óxido [7, 12, 13]. Estos últimos 

catalizadores tienen un contenido que puede variar dentro los intervalos de 1-4 % p/p de Co 

o Ni y 8-16 % p/p de Mo [24]. Se ha observado que los catalizadores de NiMoS/Al2O3  

presentan selectividades hacia la hidrogenación, mientras que los de CoMoS/Al2O3 hacia la 

hidrogenólisis [10, 25]. Estos últimos mostraron un menor consumo de hidrógeno y 

presentaron 10 % mayor actividad en la HDO de fenol como molécula modelo [25, 26]. 

   A pesar de la actividad y selectividad que presentan estos catalizadores hacia la HDO 

también se han observado problemas por desactivación e inhibición debido a factores como 

la falta de regeneración de la fase sulfuro y una alta tendencia a la formación de coque [27, 

28]. Esto debido a que en la HDO de bioaceites la cantidad de azufre presente no es suficiente 

para regenerar la fase activa como lo es la HDT convencional, es necesario tener una fuente 

apropiada para mantener sulfurados los catalizadores [28]. 

   Dentro de los trabajos realizados en la HDO con catalizadores en estado sulfuro se han 

utilizado como fuentes de azufre al H2S y CS2. Sin embargo, tanto Şenol et al. [25] y Tavizón-

Pozos et al. [29] reportan que la adición del agente sulfurante modifica la distribución de los 

productos, el grado de saturación de los hidrocarburos y puede formar trazas de compuestos 

azufrados que contaminan el bioaceite. Ante esto, estudios recientes han enfocado la atención 

en la búsqueda de nuevas fases activas y soportes que no requieran la adición de compuestos 

azufrados, que presenten una alta selectividad hacia compuestos desoxigenados y que no 

promuevan la desactivación por coque.  

   Los catalizadores a base de metales de transición soportados han surgido como una 

alternativa viable. Metales como el Fe, Co, Ni, Ru, Pd, Rh, Pt y Ir han mostrado actividad en 

la HDO. Es generalmente aceptado que los metales favorecen la hidrogenación de los 

compuestos insaturados. Igualmente, la adsorción de los compuestos oxigenados puede tener 

lugar en el metal o en la interface metal-soporte [30]. 
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   Recientemente, hay más investigación centrada en la HDO de bioaceites catalizada por 

metales nobles. Wildschut et al. [31, 32] estudiaron la actividad de Ru/C, Pd/C y Pt/C frente 

a catalizadores convencionales NiMo/Al2O3 y CoMo/Al2O3 en la HDO de bioaceites en un 

reactor por lotes a 200 bar y 350 °C, concluyó que el Ru/C y Pd/C eran buenos candidatos 

para la reacción, ya que mostraron un mayor grado de desoxigenación frente a NiMo/Al2O3  

y CoMo/Al2O3. En particular, los catalizadores de Ru mostraron un rendimiento global de 3 

veces mayor que NiMo/Al2O3 y CoMo/Al2O3. 

   Mortensen et al. [33] evaluaron distintos tipos de catalizadores soportados para la HDO de 

fenol, de los cuales destacaron los catalizadores de metales nobles reducidos soportados en 

carbón activado (Ru/C, Pd/C, y Pt/C). La HDO ocurrió de manera más favorable sobre Ru/C 

ya que el rendimiento hacia CHANO fue de 52% comparado con 1 y 11% obtenido en Pt/C 

y Pd/C, respectivamente.  

   A pesar del mayor costo en comparación con los catalizadores de sulfuro convenciona les, 

los metales nobles tienen un gran potencial para facilitar la reacción de HDO al tener mayor 

actividad en condiciones de funcionamiento moderadas y un diseño de catalizador más 

flexible [34]. Además, no se requiere azufre para la activación del catalizador [15, 3].  

   Además de la fase activa, es necesario considerar otros factores que influyen en el 

desempeño de un catalizador. Uno de los factores a considerar es la elección del soporte. El 

rol de este material es fundamental en la dispersión del metal. Para la reacción de HDO, 

deben considerarse la tolerancia al agua, la acidez superficial e interacción metal-soporte. En 

la literatura, existen diversos estudios sobre el efecto del soporte además de alúmina como: 

C, SiO2, ZrO2, CeO2 y TiO2 [30, 36-38]. 

   Yang et al. [36] investigaron la influencia de soportes como: SBA-15, Al-SBA-15, γ-Al2O3, 

TiO2 y CeO2 en la selectividad de la HDO de anisol con series de Ni. Los resultados indican 

que catalizadores de Ni soportados en metales reducidos como TiO2 y CeO2 presentan mayor 

selectividad hacia la formación de compuestos aromáticos desoxigenados, lo que se traduce 

en un menor consumo de hidrógeno, mientras que los otros soportes mostraron alta 

selectividad hacia compuestos intermediarios aun oxigenados. 
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   Por su parte, Newman et al. [30] evaluaron en la HDO de fenol, catalizadores de Ru 

soportado en C, SiO2, TiO2 y Al2O3. El catalizador Ru/TiO2 presentó una mayor conversión 

de fenol (12%) comparado con 10% que se obtuvo con los otros catalizadores, también 

mostró una mayor selectividad hacia productos desoxigenados (B, CHANO y CHENO),86% 

comparado con 64% para Ru/C y 46% para Ru/SiO2. Explicaron, que la actividad de TiO2 se 

debe a que existe una mejor difusión del H2 disociado por las partículas de Ru dispersas en 

el soporte (efecto spillover), reduciendo los cationes de Ti4+ a Ti3+. Estos sitios Ti3+ se 

comportaron como ácidos de Lewis y favorecieron la hidrogenólisis del enlace C-OH. 

   Boonyasuwat et al. [37] probaron Ru soportado en C, SiO2, Al2O3 y TiO2 en la HDO de 

guayacol, observaron un efecto relevante del soporte sobre la actividad y selectividad de los 

productos. También reportaron que el orden de actividad de los catalizadores fue 

Ru/TiO2>Ru/C>Ru/Al2O3>Ru/ SiO2. La actividad de Ru/TiO2 resultó ser mayor que Ru/C y 

Ru/Al2O3, a pesar de que tiene área específica menor. Los autores atribuyeron este 

comportamiento a la capacidad del rutenio de disociar el hidrógeno, que combinado con la 

naturaleza reducible de TiO2 crea defectos en el soporte que favorecieron la adsorción de la 

molécula oxigenada. 

   Valdés-Martínez et al. [38] evaluaron el efecto del soporte en la HDO de fenol para 

catalizadores Ru soportado en Al2O3, ZrO2 y TiO2. Encontraron que el catalizador de 

Ru/TiO2 mostró una actividad aproximada de dos veces mayor que Ru/Al2O3 y cinco veces 

mayor comparado con Ru/ZrO2. La alta actividad de este catalizador se lo atribuyeron a la 

combinación de un sitio metálico con un grupo hidroxilo, que es un sitio ácido Bronsted, en 

la superficie del soporte (TiO2). 

   Considerando la actividad elevada en HDO y selectividad hacia productos relevantes como 

el benceno, el sistema Ru/TiO2 requiere optimizarse para mejorar su potencial como 

catalizador en HDO. Los aspectos posibles para mejorar incluyen el consumo de hidrógeno 

requerido en la reacción y selectividad controlada hacia productos de interés [39]. Esto puede 

lograrse mediante el conocimiento más preciso de la cinética de la reacción de HDO de anisol 

así como de las condiciones en las que se desarrolla el proceso [35, 40-45]. Estos últimos 

aspectos se abordarán en las siguientes secciones. 
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1.3.  Efectos de las condiciones de operación en la HDO de anisol  

1.3.1       Influencia de la temperatura en la HDO de anisol 

    De forma generalizada, las reacciones de HDO se llevan a cabo a temperaturas entre 250-

400 °C [7,10]. Las reacciones son exotérmicas y los cálculos de equilibrio predicen una 

conversión completa de compuestos modelo a temperaturas por encima de 200 °C, parece 

que la elección de la temperatura de operación debe estar basada principalmente en aspectos 

cinéticos. Mas adelante, se presentará un análisis termodinámico de las rutas primarias 

individuales involucradas en la HDO de anisol, resaltando el favorecimiento de una u otra 

ruta en función de la temperatura. 

   Otyuskaya et al. [23] investigaron la HDO de anisol sobre un catalizador CoMo/Al2O3 en 

una reacción en fase gaseosa a temperaturas que oscilan entre 275 y 350 °C, una presión total 

de 0.5 MPa de H2(~5 atm). El catalizador exhibió principalmente la ruta de DME de anisol 

favoreciendo la formación de F, posteriormente, el F se metiló y se convirtió a cresol (CRE) 

las rutas de HID y DMO fueron casi nulas. El CRE se formó principalmente a partir de la 

metilación de F en lugar de la isomerización del anisol que ocurre a una velocidad que es 

varios órdenes de magnitud más lenta que la de las otras reacciones consideradas. 

   Ghampson et al. [46] estudiaron la influencia de la temperatura (250-325 °C) en la HDO 

de anisol con catalizadores Re-MoOx/TiO2 a 50 bar. Los resultados mostraron una variación 

significativa de productos. A 300 °C la velocidad de reaccion de la ruta DMO con respecto 

a las rutas de DME y MET son de 8 y 20 veces más grande, respectivamente, mientras que a 

250 °C las mismas relaciones son de 2 y 3. Destaca que a 325 °C la aparición de compuestos 

como fenoles y dimetil- fenoles (compuestos oxigenados) se vuelve relevante. La velocidad 

de reacción inicial a 325 °C fue de 8 veces la calculada a 250 °C. 

   Phan y Ko [47] investigaron la conversión catalítica de anisol en un reactor por lotes con 

catalizadores de Ru/TiO2. Al variar temperatura de reacción en un intervalo de 200-350 °C y 

presión de hidrogeno de 10 bar, encontraron que la ruta de HID predominó a 200 °C dando 

como producto principal el MTCH. A altas temperaturas la formación de B fue significa t iva 

y predominante (ruta DMO), siendo 300 °C la temperatura que favorece la formación del B 

(80% del total de anisol convertido). 

https://biblio.ugent.be/person/000131160770
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   Li et al. [48] estudió el efecto de la temperatura en la selectividad de la HDO de anisol 

usando catalizadores NiP/SiO2 en un rango de 250-400 °C y 15 bar, encontró que, a 250 °C, 

la conversión de anisol fue del 21 % y los principales productos fueron CHA y MTCH 

(productos de hidrogenación). Cuando la temperatura aumentó a 400 °C, la conversión fue 

del 100%, el CHA aumentó aún más, lo que derivó en una disminución en el MTCH. La 

selectividad de B aumentó de manera prominente del 5.8% al 60.6%, lo que indica que una 

temperatura alta favorece la desoxigenación para generar una gran cantidad de benceno para 

el HDO de anisol. 

   En resumen, temperaturas altas (300-400 °C) favorecieron la ruta de DMO. Sin embargo, 

la selectividad no solo depende de la temperatura pues a medida que haya una mayor 

disponibilidad de H2 (presión alta) la HID se verá más favorecida. 

 

1.3.2      Influencia de la presión en la HDO de anisol 

   Como se ha dicho antes, uno de los grandes retos de la HDO es disminuir el consumo de 

hidrógeno por el gasto económico que esto implica. Es por ello, por lo que algunos trabajos 

sobre HDO van enfocados a trabajar con condiciones de baja presión. La producción de 

aromáticos como el benceno (ruta DMO) puede ser relevante industrialmente. 

   Phan et al. [49] investigaron la conversión catalítica de anisol en un reactor batch con 

Ru/TiO2. Al variar la presión de hidrógeno en un intervalo de 5-30 bar y 200°C, se encontró 

que entre 5-15 bar se favoreció la formación de benceno (menor consumo de hidrógeno) 

mientras que a mayor presión de hidrogeno (25-30 bar) se favoreció la formación de CHA y 

MTCH (producto de la hidrogenación del anillo aromático).  La conversión también se vió 

afectada, a 5 y 30 bar los valores fueron de 38 y 100%, respectivamente.  

   Ghampson et al. [46] estudiaron la influencia de la presión de hidrógeno (30-60 bar) en la 

HDO de anisol con Re-MoOx/TiO2 a 300°C. Estos autores observaron que a presiones más 

bajas (30-35) de H2, el F fue el producto predominante. La selectividad hacia F disminuyó 

de 65 a 26 % al aumentar la presión de H2, mientras que la de B aumentó de 7 a 56%. Esto 

podría tomarse como una DME que se disminuye a expensas de la DMO. Aunque es bien 

sabido que la presión alta de H2 [49] tiende a favorecer la hidrogenación del anillo aromático 
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sobre la desoxigenación directa, no se detectó MTCH dentro del rango de presión de H2 

estudiado. Esto último se lo atribuyen a la fuerte unidad de reducción entre Re y óxido de 

Mo para la ruptura del enlace C-O. 

   Li et al. [48] también estudiaron el efecto de la presión en la selectividad de la HDO de 

anisol en un rango de 1-20 bar y 400°C. Encontraron que a una presión de 1 bar se favorecían 

las rutas DMO y DME, siendo HID casi nula, mientras que a presiones cercanas a 20 bar 

predominaba la ruta HID. Dichos resultados los atribuyeron a la disponibilidad del hidrógeno 

en cada caso. Observaron, además, que presiones arriba de 5 bar la conversión de anisol 

siempre alcanzaba el 100 %. 

   El estudio de la influencia de la presión permitirá dilucidar la predominancia de una ruta 

de reacción sobre las demás, el entendimiento de los sitios catalíticos. A pesar de que existen 

estudios sobre el efecto de la presión, falta investigación enfocada a sistemas que operen en 

régimen continuo y estudios sobre el tiempo de contacto entre la mezcla reactiva, el 

catalizador y el hidrógeno. Con el fin de optimizar el consumo de hidrógeno y la formación 

de productos de interés se pretende, en este trabajo, evaluar el efecto de la presión de 

hidrógeno combinado con el tiempo de residencia en un reactor que opere en régimen 

continuo. 

 

1.3.3      Otros factores que influyen en la HDO de anisol 

   Existen otros factores que pueden influir en la HDO de anisol. Por ejemplo, la relación 

gAnisol/gCAT  posee un impacto relevante en el valor de la velocidad de reacción como lo 

muestran diferentes trabajos reportados en la literatura [46,47,59]. Para el caso de un reactor 

que opera por lotes, esta relación se modifica generalmente cambiando la concentración 

inicial de anisol, mientras que, para un reactor en continuo, se altera el flujo molar de anisol 

alimentado. 

Ghampson et al. [46] estudiaron la influencia de la concentración de anisol (0.18-0.38 M) en 

la HDO de anisol con Re-MoOx/TiO2 a 300°C y 50 bar en un reactor por lotes, observaron 

un máximo del valor de la velocidad de reacción con una concentración inicial de 0.282 M, 

siendo este valor cerca de 2.5 veces la estimada con una concentración inicial de 0.18 M y 
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2.0 veces a la estimada con una concentración inicial de 0.38 M. Propusieron que la presencia 

de especies Re4+ y Mo5+ (observadas por XPS) y HxReO3 (observadas por RDX) en el 

catalizador Re-MoOx /TiO2 indica la presencia de sitios coordinados insaturados (CUS, por 

sus siglas en inglés) necesarios para el mecanismo impulsado por la vacante de oxígeno [61]. 

Estos sitios tienen una fuerte afinidad por el oxígeno del anisol que el hidrógeno reactivo y, 

por lo tanto, un aumento en la concentración de anisol conducirá a una mayor interacción 

entre O y los sitios activos. Posteriormente, esto aumentará la cobertura de la superficie por 

anisol a expensas de la adsorción de hidrógeno provocando que se reduzca la actividad por 

la no adsorción de hidrógeno. 

 

1.4.  Cinética química 

   La cinética química trata principalmente del estudio de la velocidad con que ocurre una 

reacción química, considerando los factores que influyen sobre ella y explicando la causa de 

la magnitud de esa velocidad de reacción. Este estudio es de primordial importancia pues una 

reacción puede ser termodinámicamente favorable pero su velocidad tan baja que, para fines 

prácticos, no ocurre. 

 

1.4.1      Cinética de las reacciones de HDO 

   Debido a la complejidad y variabilidad de las estructuras de los compuestos en los 

bioaceites y las variaciones en los pesos moleculares y la concentración, se dispone de poca 

información cuantitativa que caracterice la cinética de los bioaceites. En el proceso de HDO, 

el oxígeno se puede eliminar como CO2, CO, H2O y otros compuestos, por una variedad de 

reacciones. Hay poca información disponible para resolver las reacciones y caracterizar sus 

velocidades de reacción por separado. La mayoría de los datos cinéticos disponibles 

caracterizan las reacciones de compuestos individuales que contienen oxígeno en presencia 

de H2. Varios investigadores han representado sus datos en términos de reacciones pseudo-

primer orden en el compuesto que contiene oxígeno [21, 51-56]. 
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   Massoth et al. [53] utilizaron expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood para representar 

la cinética de HDO de fenoles metil-sustituidos catalizados por CoMoS/Al2O3 en un 

microrreactor de flujo a 300 °C y presión parcial de 28.5 bar H2. Las ecuaciones consideran la 

adsorción de los reactivos orgánicos en los sitios catalíticos y de las reacciones competitivas 

de desoxigenación e hidrogenación; no tienen en cuenta la adsorción de hidrógeno o 

productos y no distinguen entre la adsorción de reactivos en diferentes sitios catalíticos para 

la desoxigenación directa y la hidrogenación, proponen un modelo de un solo sitio. 

    Nie y Resasco [57] utilizaron expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood para representar 

la cinética de HDO de cresoles catalizados por Pt/SiO2 en un reactor de flujo a 573 K y 

presión atmosférica utilizando H2. En las ecuaciones se consideraron la adsorción de los 

reactivos y productos en los sitios catalíticos y de las reacciones competitivas de 

desoxigenación, tautomerización del cresol a ciclohexano y ciclohexanol e hidrogenac ión; 

tienen en cuenta la adsorción de hidrógeno en un segundo sitio catalítico y este no compite 

con la adsorción de reactivos y productos, proponen un modelo de dos sitios catalíticos. Para 

determinar los parámetros cinéticos y de adsorción se operó el reactor en modo diferenc ia l, 

alimentaron de forma individual cada uno de los compuestos de tal forma que se despreciara 

la adsorción de los productos. 

   A pesar de esto, son muy pocos los trabajos que reportan determinaciones cuantitat ivas 

detalladas de la cinética de reacciones de HDO. Existe pues, una necesidad de más 

investigación en esta dirección, con los beneficios esperados como indicaciones cuantitat ivas 

de las fuerzas relativas de adsorción de los diversos reactivos y productos en diversos 

catalizadores, comparaciones de las reactividades de diversos compuestos con diversos 

catalizadores. Dichos resultados ayudarían a dilucidar constantes de adsorción y reacción 

competitivas en HDO catalítica y conducirán a ecuaciones correspondientes a las formas de 

Langmuir-Hinshelwood. Es importante resaltar que el análisis cinético se debe realizar bajo 

condiciones de operación donde exista un régimen de solo control por reacción, sin 

problemas de transferencia interna o externa de masa. 

   El conocimiento de la velocidad de una reacción catalítica y su selectividad en función de 

las condiciones del proceso y las concentraciones de reactivo es esencial para la aplicación 

del catalizador en un reactor comercial. Más específicamente, la cinética de la reacción se 
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requiere en forma de una expresión de velocidad matemática que se puede usar para traducir 

de manera confiable datos de laboratorio y escala piloto en el diseño de una unidad de escala 

comercial. Esa velocidad o expresión cinética indica cómo la velocidad de reacción varía con 

las condiciones del proceso, como la temperatura, la presión y la composición, y 

preferiblemente también con una medida de la concentración volumétrica de los sitios 

catalíticos [62]. La importancia de la cinética de una reacción es que la velocidad y la 

selectividad de una reacción determinan el tamaño del reactor catalítico para una velocidad 

de producción global dada. Sin un medio confiable para predecir la velocidad de reacción, el 

diseño del reactor podría ser altamente especulativo [62]. 
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1.5.  Conclusión del marco teórico 

   En el presente estudio, se seleccionó el anisol como compuesto modelo debido a que tiene 

la función oxigenada del grupo metoxi (Ar-OCH3), y al reaccionar, se puede desmetilar y 

formar fenol, una función fenólica (Ar-OH). Estas dos funciones, la fenólica y el metoxi, son 

termoquímicamente las más estables dentro de los enlaces con oxígeno existentes en los 

bioaceites [3], es decir, requieren mayor energía para su disociación. Por consiguiente, son 

menos reactivos. 

   Existe una marcada superioridad en la actividad y selectividad de catalizadores a base de 

metales nobles como el Ru y del soporte TiO2 en la de HDO. Sin embargo, aún es necesario 

analizar con detalle condiciones de reacción, mecanismos y factores que influyen en el 

desempeño del catalizador para poderlo considerar como un potencial catalizador para la 

reacción de HDO. Los aspectos posibles para mejorar incluyen el consumo de hidrógeno 

requerido en la reacción y selectividad controlada hacia productos de interés [39]. Esto puede 

lograrse mediante el conocimiento más preciso de la cinética de la reacción de HDO de 

anisol, así como de las condiciones en las que se desarrolla el proceso [35, 40-45]. 

   Sería valioso explorar un amplio rango de condiciones de reacción, especialmente presión, 

ya que se sabe poco acerca de cómo la presión parcial de H2 afecta el rendimiento del 

catalizador. Las investigaciones del mecanismo de reacción ayudarían en la comprensión de 

los parámetros de adsorción y de los sitios activos del catalizador. La cinética de HDO 

también sería útil para proporcionar un marco cuantitativo para interpretar datos y dilucidar 

los mecanismos de reacción. El conocimiento de la velocidad de una reacción catalítica y su 

selectividad en función de las condiciones del proceso y las concentraciones de reactivo es 

esencial para la aplicación del catalizador en un reactor comercial. Más específicamente, la 

cinética de la reacción se requiere en forma de una expresión de velocidad matemática que 

se puede usar para traducir de manera confiable datos de laboratorio y escala piloto en el 

diseño de una unidad de escala comercial [62]. 
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2. HIPÓTESIS Y OBJETIVOS  

2.1.  Hipótesis 

   Es posible obtener una selectividad controlada hacia la producción de aromáticos 

desoxigenados a partir de un aumento en la temperatura, disminución de la presión de 

hidrógeno y mediante un conocimiento de los parámetros cinéticos y de adsorción en la HDO 

de anisol utilizando catalizadores Ru/TiO2. 

 

2.2.    Objetivo general   

   Desarrollar un modelo cinético con base en un estudio de las condiciones de operación en 

la HDO del anisol con catalizadores Ru/TiO2 y correlacionar la influencia de estas en el 

desempeño del catalizador. 

  

2.3.    Objetivos particulares  

• Estudiar la influencia del tiempo de residencia en la actividad y selectividad en la 

HDO de anisol. 

• Estudiar la influencia de la temperatura en la actividad y selectividad en la HDO de 

anisol. 

• Estudiar la influencia de la presión en la actividad y selectividad en la HDO de anisol. 

• Desarrollar un modelo cinético que describa la HDO del anisol.  

• Correlacionar la selectividad y rendimientos del catalizador Ru/TiO2 en la HDO de 

anisol con los parámetros cinéticos obtenidos. 
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3. METODOS EXPERIMENTALES Y TEORICOS 

   En este capítulo se describen el equipo de reacción, la metodología utilizada para la síntesis 

de los catalizadores y la actividad catalítica, además, el análisis de los productos de reacción 

de la HDO de anisol. 

 

3.1.  Síntesis del catalizador 

   El catalizador a base de Ru se preparó mediante el método de impregnación incipiente del 

metal en el soporte comercial de TiO2 (diámetro de partícula dp = 20 nm). Una solución 

acuosa de Nitrosil Nitrato de Rutenio (III) (Sigma-Aldrich) fue adicionada al soporte 

(previamente secado a 120 °C por 24 h) para obtener una carga de metal nominal del 0.5% 

m/m.  Después de la impregnación, el catalizador se secó a 120ºC durante 24 h. 

 

3.2.  Activación del catalizador 

   El catalizador Ru/TiO2 se activó de manera in-situ en un reactor tubular de acero inoxidab le 

de lecho empacado (di=0.6 cm y h=28 cm) con una corriente de 100 mL/min de H2. El 

catalizador se activó a presión atmosférica con una rampa de calentamiento de 5 °C/min hasta 

alcanzar los 350 °C, en donde se mantuvo durante 3 h. Posteriormente, se dejó enfriar con el 

mismo flujo hasta temperatura ambiente y se mantuvo en atmosfera de H2 hasta la reacción 

para evitar la oxidación del catalizador. 

 

3.3.  Evaluación catalítica en HDO de anisol 

   La actividad catalítica se evaluó en la reacción de HDO de Anisol. La reacción se llevó a 

cabo en el mismo reactor que la activación con flujo de H2 (figura 3.1). La mezcla reactiva 

consistió en 0.2 mol/L (≈4100 ppm oxigeno) de Anisol [A: C7H8O: 99 %], n-dodecano (0.2 

M) [C12H26; >99%] como estándar interno, disueltos en n-hexadecano [C16H34; >99 %] como 

solvente, y una carga de 50 mg de catalizador (CAT). Previo a la evaluación catalítica, el 

sistema de reacción se calentó y estabilizó en una atmósfera de H2.  
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    El efecto de tiempo de residencia de la mezcla reactiva en el reactor WHSV≈1.0-20.0 

ganisol gcat
-1 h-1) fue evaluada a temperaturas de 200, 250 y 300 °C bajo una presión de H2 de 

40 bar. 

   El efecto de la temperatura de reacción (200-300 °C) se determinó bajo una presión de H2 

de 40 bar y un WHSV de 15.3 ganisol gcat
-1 h-1. El tiempo de reacción para cada temperatura 

evaluada fue de 4h (se alcanza el estado pseudo-estacionario). 

   El efecto de la presión de H2 (30-50 bar) se evaluó a una temperatura de 300 °C y un WHSV 

de 15.3 ganisol gcat
-1 h-1. El tiempo de reacción para cada temperatura evaluada fue de 4h (se 

alcanza el estado pseudo-estacionario). 

   La actividad catalítica se expresa en términos de la velocidad de reacción definida en: moles 

de anisol convertidos por gramo de catalizador y por segundo de reacción [molA·(gcat·s)-1]. 

 

Figura 3.1.  Esquema del reactor. 
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3.4.  Cuantificación de productos de reacción 

   Los productos resultantes se analizaron usando un cromatógrafo de gases AGILENT 

TECHNOLOGIES 7890 A, equipado con detector de ionización de flama (FID) y una 

columna AGILENT J&W GC COLUMNS CP-Sil 5 CB de 60 m x 0.32 mm x 1.0 µm. Con 

este equipo se detectaron los cambios de áreas, que se pueden traducir en concentraciones de 

los productos observados: B, CHA, CHE, Ciclohexanol (CHOL), MTCH, F, o-Cresol (CRE), 

Tolueno (T) y Metilciclohexano (MCH). La conversión total de HDO se calculó a partir de 

la aparición de productos y se consideró la producción de B y T como la selectividad a la ruta 

de desoxigenación directa (DOD) mientras que la producción de CHOL, CHA, CHE, MCH 

y MTCH representaron las rutas de hidrogenación (HID). La conversión (XA) se calculó con 

la suma productos (P) en las diferentes moléculas empleadas: 

XA =
∑nP

nA + ∑nP
                                                       (3.1) 

   Y el rendimiento (yi) de cada producto como: 

Yi =
ni

nA + ∑nP
                                                         (3.2) 

 

3.5.  Determinación cinética 

3.5.1      Modelo teórico de dos sitios tipo L-H 

   Se derivó una expresión de velocidad basado en el modelo convencional de Langmuir-

Hinshelwood (ver apéndice A.1) a partir de red de reacción propuesta en este proyecto con 

los siguientes supuestos: 

i. La adsorción molecular competitiva del anisol y de cada uno de los productos de la 

red de reacción (ver figura 3.2) ocurren en el mismo sitio catalítico. 

ii. Inhibición por adsorción de agua (H2O) y metanol (CH3OH) despreciable, como 

mostraron Nie y Resasco [47]. 

iii. El hidrógeno se adsorbe disociativamente en el metal [60], pero no compite por los 

mismos sitios donde se adsorben las moléculas de anisol y/o productos de reacción.  

Como resultado, la adsorción de hidrógeno puede ser considerada como una 
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adsorción independiente en diferente sitio (S1 y S2) como se resume en la secuencia 

de pasos elementales presentados en la tabla A1.1 a partir de la red de reacción de 

anisol propuesto (figura 3.2). 

 

Figura 3.2. Propuesta de red de reacción de conversión de anisol catalizada por Ru/TiO2 

(T=200-300°C, P=30-50 bar). 

 

   Se desarrollo una expresión general tomando en cuenta las reacciones presentadas en la 

tabla A1.1 bajo los supuestos mencionados anteriormente aplicados a la red de reacción del 

anisol propuesto en este proyecto (figura 3.2).  

 

 

 

 

O
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O CH3

OH
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+ H2+ 3H2
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Tabla A1.1. Secuencia de pasos elementales para la conversión de anisol sobre Ru / TiO2.  

Adsorción/desorción Reacciones 

A+ S1
KA
↔ A − S1  

B+ S1
KB
↔ B− S1 

CHA + S1
KCHA
↔  CHA− S1 

MTCH+ S1
KMTCH
↔    MTCH− S1  

CHOL + S1
KCHOL
↔   CHOL − S1  

F + S1
KF
↔F− S1 

 

 

H2 +2S2
KH2
↔ 2H− S2 

A− S1 +2H− S2
kDMO
→   B− S1 +CH3OH+ 2S2 

A− S1 +6H− S2
kHYDA
→    MTCH− S1 +6S2 

A− S1 +2H− S2
kDME
→   F− S1 +H2O + 2S2  

B− S1 + 6H− S2
kBC
→  CHA − S1 +4S2 

MTCH− S1 + 2H− S2
kMC
→  CHOL− S1 +CH4 +2S2 

CHOL− S1
kCC
→ CHA − S1 +H2O 

F − S1 + 2H− S2
kFB
→ B − S1 +H2O +2S2 

F − S1 + 6H− S2
kFC
→ CHOL− S1 +6S2 

 

 

   La expresión de velocidad para el anisol (ver Anexo A.1) derivada es: 

rA = (
kA
´ KACA

1 +∑KiCi
)(

√KH2CH2

1 + √KH2CH2
)                                    (3.3) 

                               Donde:  i = A, B, CHA,MTCH, CHOL, F 

   Dado que la concentración de hidrógeno es superior a la cantidad consumida, ésta 

permanece constante a lo largo de todo el reactor, por lo tanto, el último término de la 

ecuación anterior es una constante que puede ser sustituida por kA  dando: 

rA =
kAKACA
1 + ∑KiCi

    ,     kA = kA
´ (

√KH2CH2

1 + √KH2CH2
)                        (3.4) 

                               Donde:  i = A, B, CHA,MTCH, CHOL, F 

   Considerando el estado de pseudo-equilibrio y tomando en cuenta que la concentración de 

hidrógeno en el reactor es constante y se encuentra en exceso, se puede plantear una ecuación 

del tipo (3.4) para cada uno de los compuestos involucrados considerando sus reacciones 

correspondientes: 
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rA =
d(CA)

d(h)
= −(kDMO + kDME +kHYDA )KACA[S]                                                              (3.5) 

rB =
d(CB)

d(h)
= (kDMOKACA +kFBKACA−kBCKBCB)[S]                                                    (3.6) 

rF =
d(CF)

d(h)
= (kDMEKACA −kFBKFCF− kFCKFCF)[S]                                                       (3.7) 

rMTCH =
d(CMTCH)

d(h)
= (kHYDAKACA− kMCKMTCHCMTCH)[S]                                            (3.8) 

rCHOL =
d(CCHOL)

d(h)
= (kFCKFCF+ kMCKMTCHCMTCH − kCCKCHOLCCHOL)[S]                (3.9) 

rCHA =
d(CCHA)

d(h)
= (kBCKBCB+ kCCKCHOLCCHOL)[S]                                                        (3.10) 

Donde: 

h = 𝑓(WHSV) 

[S] =
1

1 + KACA+ KBCB+KFCF+ KMTCHCMTCH + KCHOLCCHOL +KCHACCHA
         (3.11) 

 

3.5.2      Diseño de experimentos en un reactor diferencial 

   Para obtener parámetros de ajuste significativos, se realizarán mediciones independientes 

en un reactor que opere en conversiones diferenciales, lo que permite simplificar la expresión 

de velocidad 3.4 ignorando los términos de adsorción para los productos y así obtener 

parámetros del reactivo. Bajo condiciones de conversión diferenciales para cualquier reactivo 

i la ecuación 3.4 se reduce a: 

ri =
kiKiCi
1 +KiCi

                                                             (3.12) 
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 Que se puede reorganizar en la siguiente expresión lineal: 

1

ri
= (

1

kiKi
)
1

Ci
+
1

ki
                                                    (3.13) 

   Al graficar 
1

ri
 vs 

1

Ci
, la constante de adsorción Ki de cualquier reactivo se puede obtener de 

la relación de la intersección 
1

ki
 y la pendiente 

1

kiKi
 [57]. Aquí, de nuevo, el término de H2 se 

agrupa en la constante K y no afecta el cálculo de Ki. 

La velocidad de reacción para el reactivo i se calculó con base en la siguiente ecuación: 

ri =
Ci0Q

w
xi                                                                (3.14) 

Donde Q es el flujo volumétrico alimentado, Ci0 la concentración inicial del reactivo i, xi la 

conversión alcanzada y w la masa de catalizador. 

 

3.6.  Precauciones experimentales 

   Con el fin de identificar correctamente los productos de reacción de la HDO de anisol en 

la fase de análisis se decidió muestrear los productos de reacción posibles en la reacción entre 

el catalizador y los solventes utilizados. Para ello, se hizo reaccionar hexadecano y dodecano, 

por separado, con el catalizador Ru/TiO2. La carga de rutenio usado en estas reacciones fue 

del 1.5 % w/w ya que, como concluyó Ríos Escobedo [59], una carga de 1.5 % w/w tiene un 

efecto negativo en el crackeo del solvente (hexadecano) comparado con una carga de 0.5 % 

w/w. Las reacciones entre los solventes y el catalizador se realizaron a 300 °C, 40 bar y 

WHSV de 4.0 gANISOL / gCAT*h. 

Los resultados de estas precauciones experimentales se muestran en el apéndice A.2 de este 

trabajo. 
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4. RESULTADOS 

4.1.  Termodinámica de la HDO de Anisol 

4.1.1      Efectos teóricos de la temperatura en la HDO de anisol 

   Considerando sólo las 4 vías primarias individuales de la reacción de HDO de anisol 

mostradas en la figura 4.1 que son las cuatro reacciones primarias de la HDO de anisol. 

O
CH3

OH

CH3

O CH3

OHOH

CH3 CH3

DMO

HYDA

+H
2

+H
2

+H
2

+3H
2

MET
+3H

2

+3H
2

+3H
2

+H
2

DME

 

Figura 4.1. Vías primarias de la red de reacción de HDO de anisol [18, 19, 21-24, 41]. 

 

   En la tabla 4.1 se muestran las propiedades calculadas de las cuatro reacciones a 

condiciones estándar (1 atm y 25 °C). 
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Tabla 4.1. Propiedades termodinámicas de las vías primarias individuales de la reacción de HDO 

del anisol a condiciones estándar (1 atm y 25°C). 

Reacción ΔH°_f(kJ/mol) ΔG°_f(kJ/mol) K_eq Observaciones 

DME -53.82 -63.7 1.44x1011 exotérmica y espontánea 

DMO -0.96 -13.19 204.60 exotérmica y espontánea 

MET -11.47 -14.97 419.54 exotérmica y espontánea 

HYDA -177.45 -98.75 2.00x1017 exotérmica y espontánea 

 

   Las cuatro reacciones son exotérmicas y espontáneas a condiciones estándares, siendo la 

ruta de HYDA la más favorecida con una Keq mucho mayor a las otras reacciones. 

   De la teoría del equilibrio químico, relativo a la constante de equilibrio Keq, la dependencia 

de la constante de equilibrio con respecto a la temperatura viene dada por la ecuación de 

Van´t Hoff: 

ln (
Keq,2

Keq,1
) = −

∆Hrxn
°

R
(
1

T2
−
1

T1
)                                       (4.1) 

   Los cálculos de variación ln (Keq) para las 4 rutas primarias en función de la temperatura a 

P= 1 amt calculados se presentan en la figura 4.2: 

 

Figura 4. 2. Variación de ln (Keq)en función de la temperatura de las rutas primarias de HDO de 

anisol. 
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   Al ser las reacciones exotérmicas, se observa que a medida que la temperatura aumenta la 

Keq disminuye en los cuatro casos. La ruta HYDA es la más sensible a la temperatura, siendo 

también la más favorecida a temperaturas menores a 150 °C. Por otra parte, la ruta DMT para 

la formación de Fenol es la más factible a temperaturas >150 °C. A 400 °C, las Keq siguen 

siendo mayores a la unidad por lo que termodinámicamente hablando las rutas son favorables 

y la HDO de anisol también lo es. 

 

4.1.2      Efectos teóricos de la presión en la HDO de anisol 

   Retomando nuevamente la figura 4.1 que representa la red reaccional de la HDO de anisol y 

analizando la influencia de la presión de hidrógeno. 

   El principio de Le Chatelier dice que al incrementar la presión el sistema se desplaza a 

donde hay un menor número de moles. Es decir, una mayor presión de hidrógeno implicar ía 

un favorecimiento a las rutas de HID de los compuestos aromáticos (por ejemplo, la 

formación de CHA) y por ende una disminución del nivel de estos en el producto final. Por 

el contrario, a presiones bajas de hidrógeno el nivel de aromáticos en el producto final sería 

mayor. 

   La dependencia de la constante de equilibrio con respecto a la presión viene dada por la 

siguiente ecuación: 

Keq
P = e

(−
∆Grxn

°  + nRT ln (
P

P°
)

RT
)

                                              (4.2) 

   Los cálculos para la variación de ln (Keq) de las cuatro rutas en función de la presión a T= 

300 °C se muestran en la figura 4.3. 
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Figura 4. 3. Variación de ln Keq en función de la presión de las rutas primarias de HDO de anisol 

a 300 °C. 

 

   Se puede observar de la figura anterior, que a 300 °C y en un intervalo de presión de 1-60 

atm la ruta menos favorecida es la HYDA (formación de MTCH). Al contrario, a las mismas 

condiciones, se favorece la DMT (formación de F). Todas las vías primarias de la HDO de 

anisol se ven desfavorecidas termodinámicamente al incrementar la presión. 
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   Por su parte, Sulman et al. [58] evaluaron la termodinámica de las reacciones involucradas 

en la HDO de Guayacol, el esquema de reacción se presenta en la figura 4.4: 

 

Figura 4.4. Esquema de reacción para la conversión de guayacol [58]. 

 

   Las entalpías y las energías de formación libre de Gibbs para cada componente (en fase 

gas) se obtuvieron directamente de la base de datos ChemCAD v.5.0. A partir de estos 

valores, se calculó la entalpía y la energía libre de Gibbs para cada reacción (j) en condiciones 

estándar, las constantes de equilibrio en condiciones estándar (K °j), la entalpía y la energía 

libre de Gibbs a diferentes temperaturas y presiones. Se investigaron dos temperaturas 

diferentes (T1 = 473.15 K, T2 = 573.15 K) y los valores de energía se calcularon a P1 = 25 

bar. La reacción más factible es la hidrogenación de guayacol a 2-metoxiciclohexanol en la 

Tabla 4.4 (reacción 12) a 200 ° C bajo 1 bar de hidrógeno seguido de deshidroxilac ión 

reductora de CHOL y 2-metoxiciclohexanol (reacciones 8 y 11).  

   El efecto de la presión de hidrógeno sobre la energía libre de Gibbs es claramente visible a 

ambas temperaturas, es decir, las reacciones se volvieron menos favorables al aumentar la 

presión de hidrógeno para todas las reacciones. La hidrogenación de F y B para la formación 
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de CHOL y CHA, respectivamente, también se volvieron termodinámicamente inviables a 

300 ° C por debajo de 25 bar (reacciones 3 y 7). 

   Los cálculos termodinámicos para la reacción 15 muestran que la hidrogenación de anisol 

no es factible a 300 ° C bajo presión de 25 bar o mayor. La Tabla 4 también ilustra que la 

alquilación de F con (reacción 4) no es termodinámicamente factible, es decir, hay 

restricciones termodinámicas para la formación de cresoles por alquilación de F.  Asimismo, 

a 300 °C y 25 bar la deshidroxilación de CHOL (reacción 8) es una de las reacciones más 

favorecidas termodinámicamente. 

Tabla 4.4. Entalpías y energías libre de Gibbs para cada reacción j (número de reacción en Figura 

4.4) a condiciones estándar, constantes de equilibrio Kj, entalpías y energías libre de Gibbs a 

diferentes temperatura y presión. 

  

 

4.2.  Efecto del WHSV en la HDO de anisol 

   Se plantearon tres series de experimentos en un reactor continuo de lecho empacado con el 

fin de evaluar el efecto de WHSV (flujo de alimentación de reactivo) en un intervalo de 2.0-

20.0 ganisol gcat
-1 h-1 a 200, 250 y 300 °C y 40 bar de presión de H2 con flujo de una solución 

de anisol de concentración 0.2 M. 

1 -48.3 -70.3 2.07E+12 -83.2 -90.6 -70.6 -75.3

2 -62.5 -66.3 4.15E+11 -68.6 -69.8 -55.9 -54.5

3 -206.0 -9.78E+04 1.35E+17 -34.3 19.3 -21.7 17.3

4 45.9 5.18E+04 8.56E-10 55.2 57.2 67.9 72.5

5 -66.3 -7.47E+04 1.21E+13 -79.6 -82.4 -67.0 -67.1

6 -42.1 -4.34E+04 4.00E+07 -44.1 -44.6 -31.5 -29.2

7 -198.0 -8.52E+04 8.51E+14 -19.0 18.8 -0.6 34.2

8 -70.4 -7.89E+05 6.57E+13 -83.9 -86.7 -71.2 -71.4

9 -134.0 -8.39E+05 5.04E+14 -54.3 -37.4 -41.7 -22.1

10 -41.5 1.88 4.69E-01 27.4 41.9 40.0 57.3

11 -70.4 -73.5 7.46E+12 -75.3 -73.6 -62.6 -61.0

12 -418.0 -310 2.48E+54 -248.0 -212.0 -235.0 -196.0

13 -77.2 -81.5 1.87E+14 -83.9 -85.4 -71.3 -70.0

14 -60.8 -81.3 1.75E+14 -93.4 -100.0 -80.7 -84.9

15 -192.0 -82.2 2.52E+14 -17.6 19.4 -4.9 34.7

16 -63.5 -70.9 2.62E+12 -75.2 -77.7 -62.5 -62.3

17 -48.7 -62.1 7.50E+10 -69.9 -74.4 -57.2 -59.0

∆  , 
°

(      )

∆  , 
°

(      )
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   En la figura 4.5 se exponen las velocidades cinéticas de reacción de primer orden 

determinadas para la HDO de anisol en función del WHSV a las temperaturas estudiadas. En 

la figura 4.5-a se observó que para la evolución de la velocidad de reacción en función del 

WHSV a 200 °C un valor inicial de 6x10-7 molA / gCAT*h y después ésta incrementa hasta 

alcanzar un valor cercano a 2.0x10-6 molA / gCAT*h. A partir de aquí, es notorio un incremento 

mucho menor en la velocidad de reacción y parece estabilizarse. El comportamiento 

observado de la velocidad de reacción a 250 °C (figura 4.5-b) y 300 °C (figura 4.5-c) en 

función del WHSV es similar al descrito a 200 °C, alcanzando valores de velocidad de 

5.0x10-6 molA / gCAT*h y 7.1x10-6 molA / gCAT*h para 250 y 300 °C, respectivamente. Las 

velocidades de reacción obtenidas a 200, 250 y 300 °C tienden a un valor estable, esto último 

es debido a que al aumentar el WHSV también se aumenta el flujo másico de anisol lo que 

minimiza los problemas de transferencia externa. Se observó que a valores bajos de WHSV 

aún existen problemas de transferencia de masa. De la figura 4.5 se puede concluir que es 

por encima de valores de WHSV=14.0 donde estos problemas de transferencia se minimizan 

y existe un régimen netamente cinético, esto se comprueba ya que las velocidades de reacción 

estimadas a WHSV>14.0 son prácticamente el mismo. 

   Con el fin de aseverar lo último, se considera al reactor utilizado como un reactor de flujo 

pistón, el cual se basa en la hipótesis de que todo elemento diferencial de volumen del fluido 

se desplaza por el reactor sin intercambiar materia con los elementos precedentes ni con los 

que le siguen. Al mismo tiempo, supone que dicho elemento está perfectamente agitado. Es 

decir, se comporta como un reactor discontinuo y los efectos de transferencia de materia y 

energía son despreciables. En la práctica, conseguir un flujo pistón depende de las relaciones 

geométricas L/Dp y Di/Dp entre la longitud y diámetro del reactor (tubo) y el diámetro de 

partícula. De forma empírica se ha establecido que si L/Dp>100 y Di/Dp>30 (50 para más 

seguridad) la desviación respecto al flujo pistón es despreciable [61]. Para el caso de este 

proyecto las relaciones L/Dp y Di/Dp tienen un valor de 1.4x107 y 3.0x105, respectivamente.  

Asimismo, al incrementar el WHSV (mayor flujo volumétrico) se aproxima más a un reactor 

en flujo pistón y se minimiza la resistencia a la transferencia de masa. 
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Figura 4.5. Velocidades cinéticas de reacción de primer orden para la HDO de anisol a) 200,      

b) 250 y c) 300 °C en función del WHSV (PH2=40 bar). 
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   La conversión de anisol está en función del WHSV, a medida que aumenta el WHSV, el 

tiempo de contacto entre la mezcla reactiva y el catalizador disminuye. Por ende, la 

conversión de anisol también disminuyó. Lo último se ilustra en la figura 4.6, donde se ve el 

efecto del WHSV en la conversión del anisol a 200 °C. 

 

Figura 4.6. Conversión de anisol está en función del WHSV a 200 °C. 

 

   Los rendimientos de los productos de la reacción de la HDO de anisol vs conversión de 

anisol a 200, 250 y 300 °C se exponen en las Figuras 4.7-a, 4.7-b y 4.7-c.  

Donde: 

𝐀𝐧𝐢𝐬   (𝑨):  𝐁𝐞𝐧𝐜𝐞𝐧  (𝐁): 

 𝐢𝐜  𝐡𝐞𝐱 𝐧  (  𝐀):   𝐢𝐜  𝐡𝐞𝐱 𝐧   (  𝐎𝐋) 

𝐌𝐞𝐭 𝐱𝐢𝐜𝐢𝐜  𝐡𝐞𝐱 𝐧  (𝐌𝐓  ): 𝐅𝐞𝐧   (𝐅) 
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Figura 4.7-a). Rendimientos de los productos de la reacción de HDO de anisol a 200 °C variando 

el WHSV=2.0-20.0 h-1 (PH2=40 bar). 

 

   A 200 °C (figura 4.7-a) la hidrogenación del Anisol (HYDA) predominó para todo 

intervalo de WHSV favoreciendo la formación de MTCH, la selectividad a formación de 

CHA y CHOL es prácticamente la misma a todas conversiones, mientras que el B, 

proveniente de la DMO se produce muy pobremente. En conclusión, a 200 °C se favorec ió 

la hidrogenación del anillo aromático en todo el intervalo de WHSV estudiado. Ruta de DME 

para la formación de F es nula. Estos resultados no son los perseguidos en el proyecto, lo que 

se pretende es favorecer la formación de benceno, menor formación de productos oxigenados 

y evitar el consumo de hidrógeno. Para producir MTCH se gasta 3 veces más hidrógeno que 

para producir B. 

 



46 
 

 

Figura 4.7-b). Rendimientos de los productos de la reacción de HDO de anisol a 250 °C variando 

el WHSV=2.0-20.0 h-1 (PH2=40 bar). 

 

   A 250 °C (figura 4.7-b) los rendimientos observados para B, MTCH, CHOL y CHA fueron 

casi iguales a conversiones menores al 15 %, lo cual quiere decir que las rutas DMO e HYDA 

son competitivas a bajas conversiones. Sin embargo, a medida que incrementó la conversión 

de anisol (XA>0.15) la ruta DMO fue más favorecida que la ruta HYDA, obteniendo mayores 

rendimientos para B y CHA. Finalmente, la HID del B para formar CHA también fue 

favorecida a conversiones mayores a 0.2. No se observó formación de fenol a esta 

temperatura. 

   El resultado más interesante se observó a 300 °C (figura 4.7-c) en donde solo se 

favorecieron la formación de B y CHA en todo el intervalo de WHSV estudiado, es decir, se 

obtuvo una mayor tasa de desoxigenación (ruta DMO); a bajas conversiones (<0.2) el 

rendimiento de ambos fue prácticamente el mismo, mientras que a conversiones cercanas a 
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0.35 el rendimiento a CHA es de aproximadamente 5 veces la del B. La ruta DME, para la 

formación de F, empezó a ser perceptible a esta temperatura, aunque muy pobremente. 

 

Figura 4.7-c). Rendimientos de los productos de la reacción de HDO de anisol a 300 °C variando 

el WHSV=2.0-20.0 h-1 (PH2=40 bar). 

 

   En la figura 4.8 se muestra la red de reacción de la HDO de anisol propuesta en este 

proyecto de acuerdo con los compuestos observados en la fase de análisis de muestras.  La 

primera ruta es la DMO del anisol para la formación de B que se hidrogena hasta formar 

CHA.  La segunda ruta es la DME del anisol formando F, que puede desoxigenarse y formar 

B o hidrogenarse para formar CHOL. La tercera ruta es HYDA para la formación de MTCH 

y este a su vez formar CHOL. 
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Figura 4.8. Red de reacción de HDO de anisol catalizada por Ru/TiO2 (T=200-300°C, P=30-50 

bar). 

 

   Sin perder de vista uno de los objetivos del proyecto, alcanzar un menor consumo de H2, 

300°C resulta ser una temperatura optima de reacción para alcanzar la máxima conversión 

catalítica y nulificar la formación de productos aun oxigenados no deseados, favoreciendo 

mayoritariamente la formación de B y CHA como productos de reacción. La figura 4.9 

muestra la dependencia de la relación-rendimiento B/CHA como función den WHSV. Se 

observa un óptimo de B/CHA a WHSV=15.3. 
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Figura 4.9. Relación-rendimiento B/CHA como función den WHSV (T=300 °C, PH2=40 bar). 

 

   Como conclusión, de esta primera parte, el tiempo de interacción de la mezcla reactiva con 

el catalizador tiene un efecto notable en la distribución de los productos de reacción a 200, 

250 y 300 °C. Además, se identificó un régimen donde se minimizan los efectos de 

transferencia externa a valores de WHSV>14.0 h-1. 

 

4.3.  Efecto de la temperatura de reacción en la HDO de anisol 

   Se planteó un experimento en un reactor continuo de lecho empacado con el fin de evaluar 

el efecto de la temperatura de reacción a 200, 250 y 300 °C y 40 bar de presión de hidrógeno 

con una solución de anisol de 0.2 M (WHSV=15.3 h-1).  

   La tabla 4.2 expone los valores de la conversión de anisol y las velocidades de reacción 

estimadas (WHSV=15.3) para cada temperatura. Nótese que la velocidad de reacción 

incrementa con la temperatura, la velocidad de reacción estimada a 300 °C fue cerca de 5 

veces más grande que la de 200 °C. 
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Tabla 4.2 Velocidades de reacción estimadas en el régimen cinético (WHSV=15.3). 

T XA (-rA) (mol/gcat*s) 

200 0.04 2.09E-06 
250 0.13 5.10E-06 
300 0.24 9.40E-06 

 

 

   A continuación, se presenta en la figura 4.10 la distribución de los productos de reacción 

caracterizados en la fase de análisis a una conversión de anisol del 10 %. La ruta DME 

presentada en la figura 4.4 no se favoreció a temperaturas de 200 y 250°C, es decir, no hay 

producción de F. 

 

Figura 4.10. Rendimientos de productos de HDO de anisol en función de la temperatura 

catalizada por Ru/TiO2 (XA=0.1, P=40 bar, WHSV=15.3 h-1). 

      De la figura 4.9, a 200 °C predominó la formación de MTCH (ruta HYDA) producto de 

la hidrogenación del anillo aromático. A medida que se incrementó la temperatura (250 °C) 

se desfavorece la formación de MTCH dando lugar a la formación de CHA vía 

hidrogenación, de CHOL y B siendo a 250 °C el rendimiento de los productos muy similar . 
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Finalmente, la ruta DMO para la formación de B encontró un máximo de conversión a 300°C, 

para el caso de CHA también tuvo un máximo de rendimiento a 300 °C. La formación de F 

(ruta DME) se percibió solo a 300 °C, mientras que a esta misma temperatura la formación 

de MTCH y CHOL fue prácticamente nula. La determinación experimental de MTCH a 300 

°C en el trabajo actual concuerda muy bien con los cálculos termodinámicos presentados por 

Sulman [58], donde asegura que la hidrogenación del anisol a 300 °C no es factible. 

   De la propuesta de red de reacción presentada en la figura 4.8 solo se detectaron 5 productos 

principales en la fase de análisis: B, CHA, MTCH, CHOL y F, los últimos tres aun 

compuestos oxigenados. El producto de mayor interés en este proyecto es el B, no solo en 

busca de un menor consumo de H2 sino también por su alto valor agregado como insumo en 

la industria petroquímica.  

   Se graficaron las selectividades experimentales de las rutas de reacción de la HDO de anisol 

en función de la temperatura (a WHSV>15.3, 40 bar de H2) con el fin de identificar la 

temperatura optima de reacción para favorecer la formación del B. Los resultados obtenidos 

aparecen en la figura 4.11. 

 

Figura 4.11. selectividad de las rutas de reacción de HDO de anisol en función de la temperatura 

(P=40 bar y WHSV=15.3). 
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   El resultado relevante de esta parte del proyecto es saber que a 300°C se minimizó la 

formación de intermediarios como MTCH, CHOL y F (productos aun oxigenados y NO 

deseados) de la red de reacción del anisol, existiendo solo dos productos de reacción 

principales:  el B y el CHA. En dirección a uno de los enfoques de este proyecto (condiciones 

óptimas de operación), la relación B/CHA a 300°C podría tener una dependencia importante 

de la presión de H2. Así pues, los resultados de esta parte condujeron a evaluar el efecto de 

la presión de H2 en la relación de formación B/CHA a 300 °C en un intervalo de 30-50 bar. 

 

4.4.  Efecto de la presión del hidrógeno en la HDO de anisol 

   Se plantearon tres experimentos donde se modificó la presión total de H2 (30-50 bar) a 300 

°C y un WHSV de 15.3 gANI / gCAT*h para la mezcla reactiva (0.2 M de anisol).  Despreciando 

la evaporación de anisol a fase vapor se calculó la fracción mol de hidrógeno en la fase líquida 

(mediante la simulación de un tanque flash en el programa Aspen Plus v8.8) y la relación 

mol H2/ mol Anisol a las condiciones de reacción expuestos en la tabla 4.3. 

Tabla 4.3. Datos de experimentos para variación de presión. 

Experimento PH2 (bar) Xliq_H mol_H2/mol_A 

1 30 0.0737 6.93 

2 40 0.0968 9.09 

3 50 0.1186 11.14 

 

   En la figura 4.12 se muestran la conversión de anisol y la velocidad de reacción calculados, 

ambas en función de la presión de H2. Al ser el tiempo de contacto de la mezcla reactiva con 

el catalizador y la temperatura de reacción los mismos para cada presión evaluado resulta 

lógico que tanto la conversión de anisol y la velocidad de reacción calculados sean los 

mismos. La conversión de anisol solo es dependiente (a 300 °C) del tiempo de contacto entre 

la mezcla reactiva y el catalizador en el intervalo de presión estudiado. Por su parte, 

Ghampson et al. [46] tampoco observaron cambios relevantes al modificar la presión de H2, 

usaron Re-MoOx/TiO2 en un reactor por lotes y a un tiempo de 250 min observaron 

conversiones de anisol de 12.5, 13.8 y 15.2 % para 30, 40 y 50 bar, respectivamente.  
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a) b) 

Figura 4.12. a) Conversión de anisol b) velocidad de reacción. Ambas en función de la presión de 

H2 (T=300 °C y WHSV=15.3). 

 

   Por otra parte, la distribución de los productos de reacción si fue afectada por la cantidad 

de H2 disuelto en solución. Una mayor cantidad de hidrogeno disuelto conllevó a una mayor 

hidrogenación del anillo aromático por la disponibilidad de H2 [38,44]. En la figura 4.13 se 

muestran los rendimientos de los principales productos de reacción B, CHA y F. 

 

Figura 4.13.  Distribución de productos de reacción de conversión de anisol a 300 °C variando la 

presión de H2 (T=300 °C y WHSV=15.3). 
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  Si relacionamos los datos de la tabla 4.3 con los resultados de las figuras 4.12 y 4.13 se 

concluye que la cantidad de H2 disuelto en la fase líquida tuvo un efecto solo en la 

selectividad de la HDO de anisol (velocidad de saturación de dobles enlaces) mas no en la 

actividad catalítica (velocidad de desoxigenación). Presiones de H2 de 30 bar arrojaron un 

rendimiento de B/CHA cercano a la unidad mientras que PH2=50 bar nos da una relación de 

CHA/B=3.5. 

 

4.5.  Modelo cinético 

4.5.1      Estimación de parámetros en reactor diferencial 

   La estimación de parámetros se realizó a 300 °C y P=40 bar de H2. Esta temperatura resultó 

ser la temperatura de reacción para la obtención de los productos de interés como el B y 

CHA. No se determinaron las constantes para el MTCH por las siguientes razones: 

 Termodinámicamente, a 300 °C se encontró que la formación MTCH es la que menos 

se favorece. 

 No se observó experimentalmente la formación de MTCH (vía HYDA) por lo que se 

despreció su adsorción tomando solo en cuenta los siguientes productos de reacción:  

B, CHA, F y CHOL. 

   Así pues, se propuso la reacción solo de A, B, CHA, F y CHOL variando la concentración 

de alimentación de estos (y por ende el WHSV) de tal forma que se operó en un régimen de 

conversión diferencial y aplicó la ecuación 3.4 y graficar 
1

ri
 vs 

1

Ci
, para estimar las constantes 

cinéticas y de absorción para cada reactivo. La tabla 4.4 resume los experimentos a realizar. 

Tabla 4.4. Datos de experimentos para variación de concentración. 

Reactivo Ci0 (mol/L) Condiciones (T, P, Q) 

Anisol  

C1 

C2 

C3 

 

T= 300 °C 

PH2= 40 bar 

Q= 0.6 ml/min 

Fenol 

Ciclohexano 

Benceno 

Ciclohexanol 
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   Se estimaron las constantes cinéticas y de absorción para Anisol, Benceno, Fenol, 

Ciclohexanol y Ciclohexano. Al aplicar la ecuación 3.10 y graficar 
1

ri
 vs 

1

Ci
, para el caso del 

Anisol, Benceno y Fenol se obtuvieron los siguientes ajustes: 

(a)

 

(b)

 

(c) 

 

Figura 4.14 Ajuste lineal 
𝟏

𝒓𝒊
 vs 

𝟏

𝑪𝒊
, para (a) Anisol, (b) Benceno y (c) Fenol  

a 300 °C y P=40 bar de H2. 

 

   En la tabla 4.5 se resumen los valores de las constantes cinéticas y de absorción calculadas 

para cada compuesto. Se puede observar que el Benceno y el Ciclohexanol son los 

compuestos que más fuertemente se adsorbieron. Los compuestos que reaccionan más 

rápidamente son el Ciclohexanol y el Fenol, el Ciclohexanol tiene una constante de reacción 

de 2.8 veces la del anisol mientras que la del fenol es 2.2 veces la del anisol. Dichos valores 
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explicarían porque a 300°C los rendimientos de Fenol y Ciclohexanol observados son muy 

pobres comparados con la del Benceno. 

Tabla 4.5. Constantes cinéticas y de equilibrio obtenidas a partir del ajuste lineal. 

Reactivo Const. Adsor. K 
(L/mol) 

Const. Reacc. k (mol/gCAT*s) 
X10-6 

 

Anisol 9.2 13.05 0.95 

Benceno 21.0 7.51 0.99 

Fenol 14.3 28.8 0.98 

Ciclohexanol 24.3 35.8 0.98 

Ciclohexano 12.0 0.0167 0.99 

 

 

4.5.2      Validación del modelo  

   En la sección 3.5 se presentó el modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood propuesto 

para describir la reacción de HDO del Anisol. Las ecuaciones que describen dicho modelo 

se resolvieron usando el programa Polymath-6.1. 

   En la Figura 4.15 se presenta la gráfica de concentración en función del WHSV para el 

Anisol. Se puede observar que los datos predichos a partir del modelo propuesto dan un buen 

ajuste a los datos observados experimentalmente con el catalizador Ru/TiO2.   

𝒓  
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Figura 4.15. Comparación entre los datos estimados y experimentales para la concentración de 

Anisol en función del WHSV (T=300 °C, PH2=40 bar).  

 

   A continuación, se muestra el esquema de reacción del anisol (a 300 °C) con los parámetros 

cinéticos estimados para cada paso de reacción a partir de las constantes de reacción globales 

presentados en la tabla 4.5. Los resultados muestran que la relación kDMO (DMO)/kDME 

(DME) es 3.5, lo cual sugiere que la ruta de DMO fue más favorecida que la ruta de DME. 

Asimismo, se observa que el paso de CHOL a CHA es la reacción más rápida, esto explica 

por qué en la cuantificación de productos el CHOL es apenas observable. 
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O
CH3

OH OH

+ H2

+ H2 + H2

kDME=2.89

kFB=16.5

+ 3H2

kFC=12.3

+ 3H2

kBC-=7.51

kCC=35.8
kDMO=10.16

+ H2

 

Figura 4.16. Esquema de reacción del Anisol con constantes cinéticas estimadas a partir del 

modelo cinético propuesto a 300°C. (Todas las constantes están en mol/g CAT*s x10-6) 

 

4.5.3      Hidrogenación del Benceno  

   Para validar aún más este modelo, los parámetros cinéticos y de adsorción obtenidos para 

B y CHA fueron usados para comparar los datos experimentales obtenidos en la 

hidrogenación de B (Figura 4.17).  

+ 3H2

kBC-=7.51
 

Figura 4.17. Esquema de reacción de hidrogenación de Benceno. (La constante de reacción está 

en mol/gCAT*s x10-6) 
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Usando las expresiones de velocidad completas del modelo Langmuir-Hinshelwood, 

respectivamente para cada compuesto tenemos: 

rB =
−kBCKBCB

1 + KBCB+KCHACCHA
                                                 (4.1) 

rCHA =
kBKBCB− kCHAKCHACCHA
1 + KBCB+KCHACCHA

                                       (4.2) 

   Las constantes de adsorción y cinéticas fueron obtenidas de la tabla 4.5 y usadas 

directamente en (4.1) y (4.2). Los resultandos mostraron un excelente ajuste en el interva lo 

de WHSV estudiado, como muestra la figura 4.18. 

 

Figura 4.18. Distribución de productos de la reacción de hidrogenación de Benceno sobre el 

catalizador Ru/TiO2. T=300 °C, PH2= 40 bar. Los puntos representan los datos experimentales y 

las líneas los datos calculados a partir del modelo propuesto. 
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5. CONCLUSIONES 

   El régimen cinético para la HDO de anisol se asegura para valores de WHSV ≥ 14.0 

gANI/gCAT*h. Es una zona donde se minimizan los problemas de transferencia de materia a la 

superficie del catalizador y la velocidad de reacción calculada no depende del flujo de anisol 

alimentado. 

   A 300 °C se lograron rendimientos de compuestos desoxigenados mayores al 95 %, siendo 

B y CHA los productos principales de reacción. La relación B/CHA depende fuertemente del 

tiempo de contacto entre la mezcla reactiva y el catalizador, el valor máximo observado para 

esta relación fue a WHSV=15.3 gANI/gCAT*h. Asimismo, la cantidad de hidrógeno disuelto 

en la fase líquida tuvo un efecto notorio en la selectividad de la HDO de anisol (velocidad de 

saturación de dobles enlaces) mas no en la actividad catalítica (velocidad de desoxigenación). 

Una de presión de H2 de 30 bar condujo a mejores rendimientos de benceno (compuesto 

aromático desoxigenado). 

El modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood propuesto para describir la HDO del Anisol 

ajustó satisfactoriamente con las observaciones experimentales. A partir de los parámetros 

cinéticos estimados se puede decir que la ruta de DMO tiene preferencia sobre la ruta de 

DME y que el paso de conversión del CHOL a CHA es el más rápido.   

De acuerdo con los valores estimados de las constantes de equilibrio, el CHOL es el que 

presenta mayor afinidad a quimisorberse y reaccionar en la superficie del catalizador, seguido 

del Fenol. Esto último se traduce en un mayor rendimiento de compuestos desoxigenados.  
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APENDICES 

A.1 Derivación de la expresión de velocidad de reacción basado en el Modelo Langmuir-

Hinshelwood (Modelo de dos sitios catalíticos) 

   Se hizo un desarrollo general tomando en cuenta la siguiente reacción como ejemplo 

basándose en la figura: 

αA + βB → γC 

  

  Se propuso un modelo L-H con dos tipos de sitios catalíticos con las siguientes 

consideraciones consideraciones: 

i. La adsorción molecular competitiva del anisol y de cada uno de los productos de la 

red de reacción (ver figura 3.2) ocurren en el mismo sitio catalítico. 

ii. Inhibición por adsorción de agua (H2O) y metanol (CH3OH) despreciable, como 

mostraron Nie y Resasco [57]. 

iii. El hidrógeno se adsorbe disociativamente en el metal [60], pero no compite por los 

mismos sitios donde se adsorben las moléculas de anisol y/o productos de reacción. 

Como resultado, la co-adsorción de H puede ser considerada como una adsorción 

independiente en diferente sitio (S1 y S2) como se resume en la secuencia de pasos 

elementales presentados en la tabla A1.1 a partir de la red de reacción de anisol (figura 

3.2). 

iv. La reacción superficial es el paso controlante de la velocidad de reacción. 

   En esta sección se hizo un desarrollo general tomando en cuenta las reacciones presentadas  

en la tabla A1.1 bajo los supuestos mencionados anteriormente aplicados a la red de reacción 

del anisol propuesto en este proyecto (figura 3.2). La nomenclatura usada es la siguiente: 

Anisol (𝐴):  Benceno (B):   

Ciclohexano (CHA):  Ciclohexanol (CHOL) 

Metoxiciclohexano (MTCH):  Fenol (F) 

 



70 
 

 

Figura 3.2. Red de reacción de conversión de anisol catalizada por Ru/TiO2 (T=200-300°C, 

P=30-50 bar). 

Tabla A1.1. Secuencia de pasos elementales para la conversión de anisol sobre Ru / TiO 2. 

Adsorción/desorción Reacciones 

A+ S1
KA
↔ A − S1  

B+ S1
KB
↔ B− S1 

CHA + S1
KCHA
↔  CHA− S1 

MTCH+ S1
KMTCH
↔    MTCH− S1  

CHOL + S1
KCHOL
↔   CHOL − S1  

F + S1
KF
↔F− S1 

 

 

H2 +2S2
KH2
↔ 2H− S2 

A− S1 +2H− S2
kDMO
→   B− S1 +CH3OH+ 2S2 

A− S1 +6H− S2
kHYDA
→    MTCH− S1 +6S2 

A− S1 +2H− S2
kDME
→   F− S1 +H2O + 2S2  

B− S1 + 6H− S2
kBC
→  CHA − S1 +4S2 

MTCH− S1 + 2H− S2
kMC
→  CHOL − S1 +CH4 +2S2 

CHOL− S1
kCC
→ CHA − S1 +H2O 

F − S1 + 2H− S2
kFB
→ B − S1 +H2O + 2S2 

F − S1 + 6H− S2
kFC
→ CHOL− S1 +6S2 

 

 

 

 

O
CH3

OH

O CH3

OH

+ H2

+ H2+ 3H2

+ H2 + H2
kDMO

+ H2

kDME

kHYDA

+ 3H2

kFB

kFC

kMC

kCC

+ 3H2

kBC-
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   De acuerdo con el modelo de L-H, la velocidad de reacción superficial para el anisol viene 

dada por: 

rA = khetCA−S1CH−S2                                                                       (A1.1) 

 

   La velocidad de adsorción para el anisol y los productos de reacción se expresa como: 

ri
a = ki

aCi[S1]                                                                    (A1.2) 

                              Donde:  i = A, B, CHE, CHA,MTCH, CHOL, F 

 

   La velocidad de adsorción para H2 está dada por: 

rH2
a = kH2

a CH2[S2]
2                                                                    (A1.3) 

 

   La velocidad de desorción para el anisol y los productos de reacción se expresa como: 

ri
d = ki

dCi−S1                                                                     (A1.4) 

                               Donde:  i = A, B, CHE, CHA,MTCH, CHOL, F 

   La velocidad de desorción para H2 está dada por: 

rH2
d = kH2

d (CH−S2 )
2
                                                                   (A1.5) 

 

   En el equilibrio: 

ri
a = ri

d                                                                                (A1.6) 

 

   Haciendo validas A1.6 para el anisol y el H2 resulta: 

CA−S1 = KACA
[S1]   ,      KA = kA

a kA
d                                                     (A1.7) 
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CH−S2 = √KH2CH2
[S2]   ,      KH2 = kH2

a kH2
d                                                    (A1.8) 

   Sustituyendo A1.7 y A1.8 en A1.1 queda: 

rA = khetKACA[S1]√KH2CH2[S2]                                           (A1.9) 

   De un balance de sitios S1 y S2 de la monocapa: 

Cm−S1 = [S1] +∑Ci−S1 = [S1] (1 +∑KiCi)                     (A1.10) 

Cm−S2 =
[S2] + CH−S2 = [S2] (1 + √KH2CH2)                        (A1.11) 

   De donde: 

[S1] =
Cm−S1

(1 +∑KiCi)
                                                    (A1.12) 

Donde:  i = A, B, CHE, CHA,MTCH, CHOL, F 

Y: 

[S2] =
Cm−S2

(1 +√KH2CH2)
                                               (A1.13) 

 

   Sustituyendo A1.12 y A1.13 en A1.9 queda: 

rA = (
kA
´ KACA

1 +∑KiCi
)(

√KH2CH2

1 + √KH2CH2
)                                    (A1.14) 

   Dado que la concentración de hidrogeno es superior a la cantidad consumida, esta 

permanece constante a lo largo de todo el reactor, por lo tanto, el último término de la 

ecuación anterior es una constante que puede ser sustituida por kDMO dando: 

rA =
kAKACA
1 +∑KiCi

    ,     kA = kA
´ (

√KH2CH2

1 + √KH2CH2
)                        (A1.15) 



73 
 

   Considerando el estado de pseudo-equilibrio y tomando en cuenta que la concentración de 

hidrógeno en el reactor es constante y se encuentra en exceso, se puede plantear una ecuación 

del tipo (A1.15) para cada uno de los compuestos involucrados considerando sus reacciones 

correspondientes: 

rA =
d(CA)

d(h)
= −(kDMO + kDME +kHYDA )KACA[S]                                                          (A1.16) 

rB =
d(CB)

d(h)
= (kDMOKACA +kFBKACA−kBCKBCB)[S]                                                 (A1.17) 

rF =
d(CF)

d(h)
= (kDMEKACA −kFBKFCF− kFCKFCF)[S]                                                   (A1.18) 

rMTCH =
d(CMTCH)

d(h)
= (kHYDAKACA− kMCKMTCHCMTCH)[S]                                        (A1.19) 

rCHOL =
d(CCHOL)

d(h)
= (kFCKFCF+ kMCKMTCHCMTCH − kCCKCHOLCCHOL)[S]            (A1.20) 

rCHA =
d(CCHA)

d(h)
= (kBCKBCB+ kCCKCHOLCCHOL)[S]                                                     (A1.21) 

Donde: 

h = 𝑓(WHSV) 

[S] =
1

1 + KACA+ KBCB+KFCF+ KMTCHCMTCH + KCHOLCCHOL +KCHACCHA
      (A1.22) 

 

   Este tipo de derivaciones depende de la naturaleza de cada reacción, y debe considerarse el 

catalizador, el paso limitante de un mecanismo de reacción, el número de sitios y reacciones 

simultáneas.  
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A.2 Precauciones Experimentales 

   Con el fin de identificar correctamente los productos de reacción de la HDO de anisol en 

la fase de análisis se decidió muestrear los productos de reacción posibles en la reacción entre 

el catalizador y los solventes utilizados. Para ello, se hizo reaccionar hexadecano y dodecano, 

por separado, con el catalizador Ru/TiO2. La carga de rutenio usado en estas reacciones fue 

del 1.5 % w/w ya que, como concluyó Ríos Escobedo [59] en su trabajo de maestría, una 

carga de 1.5 % w/w tiene un efecto negativo en el crackeo del solvente (hexadecano) 

comparado con una carga de 0.5 % w/w. Las reacciones de los solventes se llevaron a cabo 

a 300 °C, 40 bar y WHSV de 4.0 gANISOL / gCAT*h con una masa de catalizador de 100 mg. 

   Los resultados para hexadecano y dodecano se muestran a continuación: 

 Hexadecano 

   El hexadecano tiene un TR (tiempo de retención) de 30.203 min. En la figura A.2-1 se 

ilustra el cromatograma obtenido a un tiempo de 2 h de reacción del hexadecano con el 

catalizador.  En la figura se aprecian los picos de los productos de crackeo, en la tabla T.A.2-

1 se resumen los TR de dichos productos. Es importante mencionar que los productos de 

crackeo del hexadecano no se traslapan con los productos de la red de HDO de anisol. 

 

Figura A.2-1. Cromatograma de la reacción de hexadecano con Ru/TiO2 (1.5 % w/w) a t=2 h. 
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Tabla T.A.2-1 tiempos de retención de los productos de crackeo del hexadecano.  

Tiempo de retencion 

(TR)m 

Area %Area 

5.407 1392805 0.00 

5.616 9565432 0.03 

6.108 38447689 0.13 

6.789 2523331 0.01 

7.048 89215162 0.31 

8.066 845328 0.00 

8.588 140411381 0.49 

10.637 186619111 0.65 

12.328 1064802 0.00 

14.403 1504940 0.01 

15.202 252080407 0.88 

16.604 1495749 0.01 

17.388 263011821 0.91 

18.689 1655433 0.01 

19.440 257926620 0.90 

20.695 1829084 0.01 

21.462 245206775 0.85 

22.722 1931527 0.01 

23.754 259876392 0.90 

25.824 239887045 0.83 

27.854 229640265 0.80 

30.203 26578197473 92.27 

 

 

 Dodecano 

   El dodecano tiene un TR de 22.060 min. En la figura A.2-2 se ilustra el cromatograma 

obtenido a un tiempo de 2 h de reacción del dodecano con el catalizador.  En la figura se 

aprecian los picos de los productos de crackeo, en la tabla T.A.2-2 se resumen los TR de 

dichos productos. Es importante mencionar que los productos de crackeo del dodedecano, al 

igual que el hexadecano, tampoco se traslapan con los productos de la red de HDO de anisol. 
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Figura A.2-1. Cromatograma de la reacción de dodecano con Ru/TiO2 (1.5 % w/w) a t=2 h. 

 

Tabla T.A.2-2 tiempos de retención de los productos de crackeo del dodecano. 

Tiempo de retencion 

(TR)m 

Area %Area 

5.624 3125504 0.01 

6.118 15008745 0.06 

6.797 2060224 0.01 

7.064 38052384 0.15 

8.608 59759303 0.23 

10.651 76659602 0.30 

12.930 88707929 0.35 

15.225 113144047 0.44 

17.409 176455850 0.69 

18.717 1671947 0.01 

19.459 405028996 1.58 

20.858 12250531 0.05 

22.060 24455060072 95.27 

22.927 7215935 0.03 

23.575 16417756 0.05 

25.457 3906724 0.02 

27.423 5046346 0.02 

29.473 192798516 0.75 
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