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RESUMEN

En este trabajo se realizd un estudio de los efectos de la temperatura, presion de hidrogeno
y tiempo de residencia de reaccion en la actividad y selectividad en la HDO de anisol con el
sistema RWTiO2. Asimismo, se llevd a cabo un analisis cinético de la reaccion. El material
catalitico se sintetiz0 usando soporte comercial (TiO2-P25) y como precursor de rutenio

(RUNO(NOs)s, con un contenido de 0.5 % en peso de rutenio.

Respecto al tiempo de residencia de la mezcla reactiva con el catalizador, se encontr6 que
la velocidad de reaccién incrementa a medida que velocidad méasica espacial por hora
(WHSV, por sus siglas en inglés) lo hace también. Sin embargo, a partir de WHSV =14.0
ganisoL /gecat*h se observo un notorio incremento mucho menor en el valor de la velocidad
de reaccidén y una tendencia a estabilizarse. Este comportamiento fue el mismo a 200, 250 y
300 °C. Las velocidades de reaccion obtenidas a 200, 250 y 300 °C tienden a un valor estable,
esto Ultimo es debido a que al aumentar el WHSV también se aumenta el flujo méasico de

anisol lo que minimiza los problemas de transferencia externa.

Para el caso de la temperatura, se observo 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 hidrogenacién 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 Demetoxilacion (DMO) y de HYDA,
respectivamente. Por ultimo, a 300 °C solo se observaron Benceno y Ciclohexano, es decir,
la DMO es la que predomina. A esta Ultima temperatura, se obtuvo la mayor selectividad

hacia productos desoxigenados.

Por lo anterior, el efecto de la presion de hidrogeno se estudié a 300 °C en un intervalo de
30-50 bar. La presion presentd un efecto relevante en la tasa de saturacion de dobles enlaces,
pero no en la tasa de desoxigenacion del anisol. A 30 bar se obtuvo una relacion de

Ciclohexano/Benceno igual a1, mientras que a 50 bar la relacion aumenté a 3.5.

Finalmente, se propuso un modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood para describir la
HDO del Anisol. Dicho modelo se ajustd satisfactoriamente con las observaciones

experimentales. A partir de los parametros cinéticos estimados se concluyd que la ruta de



DMO tiene preferencia sobre la ruta de DME y que el paso de conversion del Ciclohexanol
a Ciclohexano es el mas rapido lo que impacta en una mayor produccion de benceno y

Ciclohexano, respectivamente.
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INTRODUCCION

En afios recientes, ante el constante incremento de poblacional mundial, la demanda de los
combustibles fosiles, productos quimicos y la dependencia de la sociedad sobre los recursos
no renovables como el petrdleo, carb6n y gas natural ha ido en aumento [1]. Esta rapidez de
consumo de los combustibles fosiles conducird a su agotamiento en las proximas décadas.
Diferentes problemas derivados de la posesion de yacimientos de petréleo, del incremento
en las emisiones de los gases de efecto invernadero y de la contaminacion ambiental han
dado pie a que la humanidad busque nuevas fuentes de energia. Ante estos problemas, los
combustibles fosiles pueden ser sustituidos por el uso de andlogos renovables de segunda
generacion. Estos provienen de fuentes no comestibles y lignocelulésicos, como residuos
agricolas o forestales, desechos de madera o de la industria papelera, y parecen ser una
alternativa ecoldgica, sostenible y, en un mediano plazo, econdmica [2]. Estos productos
tienen la ventaja de ser sustentables y mas limpios que los derivados a partir de petréleo, ya
que sus niveles de nitrbgeno 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 estd compuesta por polisacaridos como la celulosa y la hemicelulosa, asi como
por polimeros fendlicos amorfos como la lignina [3, 4, 6]. Dependiendo de la fuente de la
que provenga la biomasa esta 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 termoquimicos mediante los cuales la
biomasa se transforma en combustibles o en otros productos [3, 5]. Para la producciéon de
derivados para la petroguimica y combustibles, como el diésel y la gasolina se tienen los
procesos de pirdlisis, gasificacion y licuefaccion. Comparativamente para cada caso, en la
gasificacion se requiere la presencia de oxigeno y mayor temperatura que la pirdlisis (> 973
K), mientras que la licuefaccion demanda consumo de hidrogeno. En la pirdlisis, la biomasa
se calienta en ausencia de oxigeno a una temperatura alrededor de 773 K a presion
atmosférica y no requiere hidrogeno, permite transformar la energia de la biomasa solida en

un liquido de menor volumen 'y, por tanto, mas manejable para su aprovechamiento [2, 7, 8].



ALIMENTACION
DE BIOMASA
PROCESOS . . . .
TERMOQUIMICOs | COMBUSTION GASIFICACION PIROLISIS LICUEFACCION
PROCESOS GASES CALIENTES I . ‘
INTERMEDIARIOS
‘ GASES DE GASES DE CARBON HIDROCARBUROS
BAJA ENERGIA | |ENEGRGIA MEDIA
11 l 11 , 1 ) ! f
VAPOR DE
PRODUCTOS CALOR DE MOTORES DE COMBUSTIBLE GASOLINA ACEITES DE
FINALES PROCESO COMBUESTION DE GASES DE CON LIQUIDOS COMBUSTIBLE ¥
L
| ELECTRICIDAD INTERNA METANO DE METANOL DESTILADOS

Figura 1. Procesos principales, portadores intermediarios y productos finales de la conversion
termoquimica de la biomasa [5].

El bioaceite que se obtiene a partir de la pirélisis de la biomasa lignoceluldsica tiene alto
contenido de oxigeno (~ 40 %) en su composicion debido a la presencia de polimeros
naturales en estas estructuras se encuentran alcoholes, cetonas, aldehidos, &cidos
carboxilicos, furanos, azlcares, fenoles, etc. [4]. Los fenoles, cresoles, anisoles y guayacoles
son los componentes principales de las cargas de bioaceites (~25 % de su composicidn)
obtenidos de la lignina, la cual es una fraccion de la lignocelulosa presente en la biomasa y
gue se transforma parcialmente durante la pirdlisis. 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 pirélisis, existen diferentes métodos
como la HDO, entre otros procesos bioquimicos y procesos acuosos. La reaccion de HDO
tiene la ventaja de usar todo el aceite de la pirdlisis mientras que los procesos bioguimicos y
acuosos solo una fraccién de éste. Aunado a esto, debido a la infraestructura actual en las

plantas de hidrotratamiento, el nivel de produccion de derivados para la petroguimica y
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combustible 'y, por lo tanto, el menor costo de inversion, la HDO parece ser el proceso mas

viable para la produccién de combustibles [8].

Recientemente, los estudios sobre HDO de aceites de pir6lisis se han incrementado a causa
de la creciente necesidad de productos quimicos derivados de la biomasa. Sin embargo,
actualmente la HDO de bioaceites de pirélisis ain no se emplea industrialmente para producir
combustibles renovables. Aun asi, la literatura coincide en su potencial, ilustrada mediante
estudios en el efecto de la calidad del bioaceite, el efecto de los pardmetros del proceso y la

optimizacion de los catalizadores.

Debido a la diversidad de moléculas oxigenadas en los bioaceites, la eleccion de
compuestos modelo que representen los oxigenados en los estudios de HDO es de gran
importancia. La molécula modelo permite obtener informacion concisa sobre el mecanismo
de reaccién, facilitando el seguimiento analitico y el estudio de los parametros involucrados
entre la reaccion vy el catalizador [9]. Estos compuestos suelen ser los menos reactivos y no

necesariamente los mas abundantes.



CAPITULO |



1. MARCO TEORICO

1.1. Reaccion de Hidrodesoxigenacion

Una de las tecnologias méas prometedoras para mejorar los bioaceites de pir6lisis es la
HDO, que es analoga a los procesos conocidos de hidrodesulfuracion (HDS) e
hidrodesnitrogenaciéon (HDN) para la eliminacion de azufre y nitrdgeno del petroleo crudo
en la industria de la refineria, respectivamente. El propdsito de la HDO es eliminar el oxigeno
en presencia de hidrégeno u otros compuestos donadores de hidrogeno utilizando un
catalizador adecuado. Los principales productos de la HDO son compuestos organicos
(arométicos v alifaticos saturados e insaturados) y agua. Respecto a las caracteristicas del
proceso, termodinamicamente se favorece a altas presiones de hidrégeno (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 a573
K. No obstante, la hidrogenacion de los compuestos oxigenados es reversible [11].

Las moléculas que componen al aceite de pirGlisis presentan diferentes reactividades
dependiendo de su complejidad. Elliott [7] clasific la reactividad de los grupos oxigenados
en funcion de la temperatura de reaccion de compuestos que pudieran estar presentes en las
cargas de bioaceite, como se observa en la Tabla 1. 1. Los compuestos mas reactivos fueron
aldehidos, cetonas y alcoholes alifaticos, reactivos a temperaturas < 573 K. Por otro lado, los

menos reactivos son acidos carboxilicos, fenoles y dibenzofuranos.

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

Temperatura K Compuestos
473 Aldehidos y cetonas
523 Esteres alifaticos y alcoholes alifaticos
573 Grupos carboxilicos
623 Fenoles
673 dibenzofuranos




Para eliminar la mayor parte de oxigeno posible del bioaceite, asi como saturar olefinas
para posteriormente mezclarlo con cargas de hidrocarburos, se han sugerido dos etapas: a)
estabilizaciébn a baja temperatura (200-300 °C) y b) etapa con HDT a alta temperatura
(>300°C) [2, 12]. La primera etapa de estabilizacion a baja temperatura tiene como finalidad
remover oxigeno de compuestos como cetonas, alcoholes y saturar olefinas para obtener un
aceite menos hidrofilico 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 &cidos carboxilicos, furanos y fenoles, siendo estos Ultimos
los mas abundantes. Al disminuir la cantidad de compuestos oxigenados se mejora la
estabilidad quimica, asi como las propiedades del liquido para que se utilice como
combustible, o en otros productos quimicos.

Actualmente, los desafios claves del proceso de HDO se centran en dos aspectos
importantes. Primero, esta la compleja composicion de los bioaceites [13], el uso de
compuestos modelo son un enfoque comun en los estudios del proceso HDO. Segundo, el
desarrollo de catalizadores duraderos que podrian aplicarse al aceite de pirdlisis de diferentes

materias primas para mantener una produccion durante todo el afio.

Aunque se han estudiado varios procesos de HDO de bioaceites, los derivados de éste
consisten tipicamente en mas de 400 compuestos organicos diferentes, que complican
significativamente el estudio de las actividades cataliticas y vias de reaccion del proceso de
HDO [12]. En este contexto, es importante seleccionar compuestos modelo que representen

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

La remocion del heteroatomo de oxigeno presente en el bioaceite implica la ruptura de
diferentes tipos de enlaces. Furimsky [3] propone que existen cuatro tipos de enlaces con
oxigeno: RO-R, RO-AR, R-OH, AR-OH, donde R y AR representan a cualquier radical
alifatico y un anillo aromatico, respectivamente. En la Tabla 1.2 se muestra la cantidad de
energia requerida para el rompimiento de cada enlace. Los enlaces que requieren una mayor
energia son RO-AR y AR-OH.



Tabla 1.2 Energias de disociacién de los enlaces con oxigeno [3].

Enlace Energia de disociacion (kJ/mol) Molécula
R-OR 339 Eteres Alifaticos
AR-OR 422 Eteres Aromaticos
R-OH 385 Alcoholes alifaticos
AR-OH 468 Alcoholes aromaticos

En el presente estudio, se selecciond el anisol como compuesto modelo debido a las
siguientes razones:

e El anisol tiene la funcion oxigenada del grupo metoxi (Ar-OCH3), vy al reaccionar, se
puede desmetilar y formar fenol, una funcién fenolica (Ar-OH). Estas dos funcio nes,
la fendlica y el metoxi, son termodinamicamente las mas estables dentro de los
enlaces con oxigeno existentes en los bioaceites [3], es decir, requieren mayor energia
para su disociacion. Por consiguiente, son menos reactivos.

e Durante la produccién de los bioaceites, especies similares al anisol se forman
tipicamente por degradacion térmica de lignina [14].

e El anisol representa un grupo de compuestos metoxi-sustituidos en los aceites
biolégicos del proceso de pir6lisis de lignina [15].

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

dependiendo de las condiciones de pir6lisis [16, 17].

1.1.1  Hidrodesoxigenacion de anisol

Se ha inferido mas de una via para la eliminacion de oxigeno 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 vinculacion de las vias de reaccion con funciones
especfficas del catalizador. Un metal noble como el Pt cataliza la Desmetilacion (DME) que
da como productos fenol (F) y metano, el F se convierte a benceno (B) mediante la
desoxigenacion directa (DOD) al romperse el enlace Caromatico-OH y posteriormente a
ciclohexano (CHA) por la Hidrogenacion (HID) del anillo aromatico [19-21]. La
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Demetoxilacion (DMO) del anisol conduce al metanol y a B, posteriormente, a la ruta de
hidrogenacion (HID) produciendo ciclohexeno (CHE) y CHA [22]. En los catalizadores que
incorporan funciones é&cidas (como y-AkOs como soporte), la transferencia de grupos metilo
(MET) es cinéticamente significativa dando lugar ala formacion de metil-fenoles [23]. No
todas las reacciones involucran la extraccion de oxigeno [20]. Asimismo, la hidrogenacidn
del anisol (HYDA) es una via de reaccion que lleva a la formacién del metoxiciclohe xano

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

DMO=Demetoxilacion.
DME=Desmetilacion.
HYDA=Hidrogenacion del anisol.

MET=Metilacién (isomerizacion del anisol).

+3H,
——
+H,
DMO * i
OH H
O\CH3 Mk +3H,
— ——
DME
+H,
HYDA +3H,
OH
MET CHs CH, CH,
+H, +3H,
= — —

Figura 1.1. Red de reaccion que caracteriza la conversion de anisol catalizada por catalizadores
de metal soportado &cidos y no-acidos [18-23].



1.2. Catalizadores utilizados en la reaccion de hidrodesoxigenacion

Los catalizadores mas estudiados en el proceso de HDO han sido los sulfuros de molibdeno
soportados en alimina (por analogia con la HDS), usando como metales promotores Nio Co,
ya que se ha visto que son mucho méas activos que en estado 6xido [7, 12, 13]. Estos ultimos
catalizadores tienen un contenido que puede variar dentro los intervalos de 1-4 % p/p de Co
0 Niy 8-16 % p/p de Mo [24]. Se ha observado que los catalizadores de NiMoS/Al,O3
presentan selectividades hacia la hidrogenacién, mientras que los de CoMoS/ALOs hacia la
hidrogenolisis [10, 25]. Estos ultimos mostraron un menor consumo de hidrdégeno vy

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 desactivacion e inhibicion debido a factores como
la falta de regeneracion de la fase sulfuro y una alta tendencia a la formacién de coque [27,
28]. Esto debido a que en la HDO de bioaceites la cantidad de azufre presente no es suficie nte
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 H2Sy CSz. Sin embargo, tanto Senol et al. [25] y Tavizon-
Pozos et al. [29] reportan que la adicion del agente sulfurante modifica la distribucion de los
productos, el grado de saturacion de los hidrocarburos y puede formar trazas de compuestos
azufrados que contaminan el bioaceite. Ante esto, estudios recientes han enfocado la atencion
en la busqueda de nuevas fases activas y soportes que no requieran la adicién de compuestos
azufrados, que presenten una alta selectividad hacia compuestos desoxigenados y que no

promuevan la desactivacion por coque.

Los catalizadores a base de metales de transicion soportados han surgido como una
alternativa viable. Metales como el Fe, Co, Ni, Ru, Pd, Rh, Pty Ir han mostrado actividad en
la HDO. Es generalmente aceptado que los metales favorecen la hidrogenacion de los
compuestos insaturados. Igualmente, la adsorcion de los compuestos oxigenados puede tener

lugar en el metal o en la interface metal-soporte [30].



Recientemente, hay méas investigacion centrada en la HDO de bioaceites catalizada por
metales nobles. Wildschut et al. [31, 32] estudiaron la actividad de Ruw/C, Pd/C y Pt/C frente
a catalizadores convencionales NiMo/AlLO3 y CoMo/AlkOs3 en la HDO de bioaceites en un
reactor por lotes a 200 bar y 350 °C, concluyé que el Ru/C y Pd/C eran buenos candidatos
para la reaccion, ya que mostraron un mayor grado de desoxigenacion frente a NiMo/AkL O3
y CoMo/ALkLOs. En particular, los catalizadores de Ru mostraron un rendimiento global de 3

veces mayor que NiMo/ALO3 y CoMo/ALOs.

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
carbon activado (Ru/C, Pd/C, y Pt/C). La HDO ocurri6 de manera mas 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 comparacion con los catalizadores de sulfuro convencionales,
los metales nobles tienen un gran potencial para facilitar la reaccion de HDO al tener mayor
actividad en condiciones de funcionamiento moderadas y un disefio de catalizador mas

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

Ademas de la fase activa, es necesario considerar otros factores que influyen en el
desempefio de un catalizador. Uno de los factores a considerar es la eleccion del soporte. El
rol de este material es fundamental en la dispersion del metal. Para la reaccién de HDO,
deben considerarse la tolerancia al agua, la acidez superficial e interaccion metal-soporte. En
la literatura, existen diversos estudios sobre el efecto del soporte ademas de alimina como:
C, SiOz, ZrO2, CeO2 y TiO2 [30, 36-38].

Yang etal. [36] investigaron la influencia de soportes como: SBA-15, Al-SBA-15, y-AkOs,
TiO2 y CeO2en la selectividad de la HDO de anisol con series de Ni. Los resultados indican
que catalizadores de Nisoportados en metales reducidos como TiO2 y CeO2 presentan mayor
selectividad hacia la formacién de compuestos aromaticos desoxigenados, lo que se traduce
en un menor consumo de hidrogeno, mientras que los otros soportes mostraron alta

selectividad hacia compuestos intermediarios aun oxigenados.



Por su parte, Newman et al. [30] evaluaron en la HDO de fenol, catalizadores de Ru
soportado en C, SiO2, TiO2 y ALOs. El catalizador RW/TiO2 presentd una mayor conversion
de fenol (12%) comparado con 10% que se obtuvo con los otros catalizadores, también
mostré 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 difusion del Hz disociado por las particulas de Ru dispersas en
el soporte (efecto spillover), reduciendo los cationes de Ti** a Ti®*. Estos sitios Tit* se

comportaron como acidos de Lewis y favorecieron la hidrogendlisis del enlace C-OH.

Boonyasuwat et al. [37] probaron Ru soportado en C, SiO2, ALO3z y TiO2 en la HDO de
guayacol, observaron un efecto relevante del soporte sobre la actividad vy selectividad de los
productos. También reportaron que el orden de actividad de los catalizadores fue
RWTIO2>Ru/C>RWALOs>Ru/ SiO2. La actividad de Ru/TiO2 resultd ser mayor que Ru/C y
RWALOs, a pesar de que tiene area especifica menor. Los autores atribuyeron este
comportamiento a la capacidad del rutenio de disociar el hidrogeno, que combinado con la
naturaleza reducible de TiO2 crea defectos en el soporte que favorecieron la adsorcion de la

molécula oxigenada.

Valdés-Martinez et al. [38] evaluaron el efecto del soporte en la HDO de fenol para
catalizadores Ru soportado en AlOs, ZrO2 y TiO2. Encontraron que el catalizador de
RWTIO2 mostrd una actividad aproximada de dos veces mayor que Ru/Al203 y cinco veces
mayor comparado con Ruw/ZrO». La alta actividad de este catalizador se lo atribuyeron a la
combinacion de un sitio metéalico con un grupo hidroxilo, que es un sitio acido Bronsted, en

la superficie del soporte (TiO2).

Considerando la actividad elevada en HDO y selectividad hacia productos relevantes como
el benceno, el sistema RWTIO2 requiere optimizarse para mejorar su potencial como
catalizador en HDO. Los aspectos posibles para mejorar incluyen el consumo de hidrogeno
requerido en la reaccion y selectividad controlada hacia productos de interés [39]. Esto puede
lograrse mediante el conocimiento mas preciso de la cinética de la reaccion de HDO de anisol
asi como de las condiciones en las que se desarrolla el proceso [35, 40-45]. Estos dltimos

aspectos se abordaran en las siguientes secciones.



1.3.  Efectos de las condiciones de operacién en la HDO de anisol
1.3.1 Influencia de la temperatura enla 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 calculos de equilibrio predicen una
conversion completa de compuestos modelo a temperaturas por encima de 200 °C, parece
que la eleccién de la temperatura de operacion debe estar basada principalmente en aspectos
cinéticos. Mas adelante, se presentara un analisis termodinamico de las rutas primarias
individuales involucradas en la HDO de anisol, resaltando el favorecimiento de una u otra

ruta en funcion de la temperatura.

Otyuskaya et al. [23] investigaron la HDO de anisol sobre un catalizador CoMo/AlO3 en
una reaccién en fase gaseosa a temperaturas que oscilan entre 275y 350 °C, una presién total
de 0.5 MPa de Hz(~5 atm). El catalizador exhibio principalmente la ruta de DME de anisol
favoreciendo la formacion de F, posteriormente, el F se metild y se convirtid a cresol (CRE)
las rutas de HID y DMO fueron casi nulas. EI CRE se formd principalmente a partir de la
metilacién de F en lugar de la isomerizacion del anisol que ocurre a una velocidad que es

varios 6rdenes de magnitud mas 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 variacion
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 8y 20 veces més grande, respectivamente, mientras que a
250 °C las mismas relaciones son de 2 y 3. Destaca que a 325 °C la aparicion de compuestos
como fenoles y dimetil-fenoles (compuestos oxigenados) se vuelve relevante. La velocidad

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

Phan y Ko [47] investigaron la conversion catalitica de anisol en un reactor por lotes con
catalizadores de Ru/TiO2. Al variar temperatura de reaccion en un intervalo de 200-350 °Cy
presion de hidrogeno de 10 bar, encontraron que la ruta de HID predomind a 200 °C dando
como producto principal el MTCH. A altas temperaturas la formacion de B fue significativa
y predominante (ruta DMO), siendo 300 °C la temperatura que favorece la formacion del B

(80% del total de anisol convertido).


https://biblio.ugent.be/person/000131160770

Li et al. [48] estudié 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, encontré que, a 250 °C,
la conversién de anisol fue del 21 % y los principales productos fueron CHA y MTCH
(productos de hidrogenacion). Cuando la temperatura aumenté a 400 °C, la conversion fue
del 100%, el CHA aumentd aldn mas, lo que derivé en una disminucion en el MTCH. La
selectividad de B aumentd de manera prominente del 5.8% al 60.6%, lo que indica que una
temperatura alta favorece la desoxigenacion 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 Hz (presion alta) la HID se verd mas favorecida.

1.3.2  Influencia de la presion enla HDO de anisol

Como se ha dicho antes, uno de los grandes retos de la HDO es disminuir el consumo de
hidrogeno por el gasto econémico que esto implica. Es por ello, por lo que algunos trabajos
sobre HDO van enfocados a trabajar con condiciones de baja presién. La produccién de

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

Phan et al. [49] investigaron la conversion catalitica de anisol en un reactor batch con
RWTIO2. Al variar la presion de hidrogeno en un intervalo de 5-30 bar y 200°C, se encontro
que entre 5-15 bar se favorecio la formacion de benceno (menor consumo de hidrégeno)
mientras que a mayor presion de hidrogeno (25-30 bar) se favorecié la formacion de CHA'y
MTCH (producto de la hidrogenacion del anillo aromatico). La conversion también se vio

afectada, a5y 30 bar los valores fueron de 38 y 100%, respectivamente.

Ghampson et al. [46] estudiaron la influencia de la presion de hidrégeno (30-60 bar) en la
HDO de anisol con Re-MoOx/TiO2 a 300°C. Estos autores observaron que a presiones mas
bajas (30-35) de Ha, el F fue el producto predominante. La selectividad hacia F disminuyé
de 65 a 26 % al aumentar la presion de Hz, mientras que la de B aumentd de 7 a 56%. Esto
podria tomarse como una DME que se disminuye a expensas de la DMO. Aunque es bien

sabido que la presion alta de Hz [49] tiende a favorecer la hidrogenacion del anillo aromatico
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sobre la desoxigenacion directa, no se detectd6 MTCH dentro del rango de presién de H;
estudiado. Esto Ultimo se lo atribuyen a la fuerte unidad de reduccion entre Re y Oxido de

Mo para la ruptura del enlace C-O.

Li et al. [48] también estudiaron el efecto de la presion en la selectividad de la HDO de
anisol enun rango de 1-20 bar y 400°C. Encontraron que a una presion de 1 bar se favorecian
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 ala disponibilidad del hidrégeno
en cada caso. Observaron, ademas, que presiones arriba de 5 bar la conversion de anisol

siempre alcanzaba el 100 %.

El estudio de la influencia de la presion permitird dilucidar la predominancia de una ruta
de reaccion sobre las demas, el entendimiento de los sitios cataliticos. A pesar de que existen
estudios sobre el efecto de la presion, falta investigacion enfocada a sistemas que operen en
régimen continuo Yy estudios sobre el tiempo de contacto entre la mezcla reactiva, el
catalizador y el hidrogeno. Con el fin de optimizar el consumo de hidrogeno y la formacion
de productos de interés se pretende, en este trabajo, evaluar el efecto de la presion de
hidrogeno combinado con el tiempo de residencia en un reactor que opere en regimen
continuo.

1.3.3  Otros factores que influyen enla HDO de anisol

Existen otros factores que pueden influir en la HDO de anisol. Por ejemplo, la relacion
ganisol/gcaT posee un impacto relevante en el valor de la velocidad de reaccién como lo
muestran diferentes trabajos reportados en la literatura [46,47,59]. Para el caso de un reactor
que opera por lotes, esta relacion se modifica generalmente cambiando la concentracion
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 concentracion 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 maximo del valor de la velocidad de reaccion con una concentracion inicial de 0.282 M,

siendo este valor cerca de 2.5 veces la estimada con una concentracion inicial de 0.18 My
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2.0 veces a la estimada con una concentracion inicial de 0.38 M. Propusieron que la presencia
de especies Re** y Mo°* (observadas por XPS) y HxReOs (observadas por RDX) en el
catalizador Re-MoOXx /TiO2 indica la presencia de sitios coordinados insaturados (CUS, por
sus siglas en inglés) necesarios para el mecanismo impulsado por la vacante de oxigeno [61].
Estos sitios tienen una fuerte afinidad por el oxigeno del anisol que el hidrégeno reactivo v,
por lo tanto, un aumento en la concentracion de anisol conducira a una mayor interaccion
entre Oy los sitios activos. Posteriormente, esto aumentara la cobertura de la superficie por
anisol a expensas de la adsorcion de hidrégeno provocando que se reduzca la actividad por

la no adsorcion de hidrégeno.

1.4.  Cinética quimica

La cinética quimica trata principalmente del estudio de la velocidad con que ocurre una
reaccion quimica, considerando los factores que influyen sobre ella y explicando la causa de
la magnitud de esa velocidad de reaccion. Este estudio esde primordial importancia pues una
reaccion puede ser termodinamicamente favorable pero su velocidad tan baja que, para fines

practicos, 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 concentracion, se dispone de poca
informacion cuantitativa que caracterice la cinética de los bioaceites. En el proceso de HDO,
el oxigeno se puede eliminar como CO2, CO, H20 y otros compuestos, por una variedad de
reacciones. Hay poca informacion disponible para resolver las reacciones y caracterizar sus
velocidades de reaccion por separado. La mayoria de los datos cinéticos disponibles
caracterizan las reacciones de compuestos individuales que contienen oxigeno en presencia
de H.. Varios investigadores han representado sus datos en términos de reacciones pseudo-

primer orden en el compuesto que contiene oxigeno [21, 51-56].



Massoth et al. [53] utilizaron expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood para representar
la cinética de HDO de fenoles metil-sustituidos catalizados por CoMoS/Al,Os en un
microrreactor de flujo a 300 °C y presion parcial de 28.5 bar Hz. Las ecuaciones consideran la
adsorcion de los reactivos organicos en los sitios cataliticos y de las reacciones competitivas
de desoxigenacion e hidrogenacién; no tienen en cuenta la adsorcién de hidrégeno o
productos y no distinguen entre la adsorcion de reactivos en diferentes sitios cataliticos para

la desoxigenacion directa y la hidrogenacion, proponen un modelo de un solo sitio.

Nie y Resasco [57] utilizaron expresiones deltipo Langmuir-Hinshelwood para representar
la cinética de HDO de cresoles catalizados por Pt/SiO2 en un reactor de flujo a 573 Ky
presion atmosférica utilizando H.. En las ecuaciones se consideraron la adsorcion de los
reactivos y productos en los sitios cataliticos y de las reacciones competitivas de
desoxigenacion, tautomerizacion del cresol a ciclohexano y ciclohexanol e hidrogenacion;
tienen en cuenta la adsorcion de hidrogeno en un segundo sitio catalitico y este no compite
con la adsorcién de reactivos y productos, proponen un modelo de dos sitios cataliticos. Para
determinar los parametros cinéticos y de adsorcidén se operé el reactor en modo diferencial,
alimentaron de forma individual cada uno de los compuestos de tal forma que se despreciara

la adsorcion de los productos.

A pesar de esto, son muy pocos los trabajos que reportan determinaciones cuantitativas
detalladas de la cinética de reacciones de HDO. Existe pues, una necesidad de méas
investigacion en esta direccion, con los beneficios esperados como indicaciones cuantitativas
de las fuerzas relativas de adsorcion de los diversos reactivos y productos en diversos
catalizadores, comparaciones de las reactividades de diversos compuestos con diversos
catalizadores. Dichos resultados ayudarian a dilucidar constantes de adsorcion y reaccion
competitivas en HDO catalitica y conduciran a ecuaciones correspondientes a las formas de
Langmuir-Hinshelwood. Es importante resaltar que el andlisis cinético se debe realizar bajo
condiciones de operacion donde exista un régimen de solo control por reaccion, sin

problemas de transferencia interna o externa de masa.

El conocimiento de la velocidad de una reaccion catalitica y su selectividad en funcién de
las condiciones del proceso y las concentraciones de reactivo es esencial para la aplicacion

del catalizador en un reactor comercial. Mas especificamente, la cinética de la reaccion se
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requiere en forma de una expresion de velocidad matematica que se puede usar para traducir
de manera confiable datos de laboratorio y escala piloto en el disefio de una unidad de escala
comercial. Esa velocidad o expresion cinética indica como la velocidad de reaccion varia con
las condiciones del proceso, como la temperatura, la presion y la composicion, vy
preferiblemente también con una medida de la concentracion volumétrica de los sitios
cataliticos [62]. La importancia de la cinética de una reaccion es que la velocidad y la
selectividad de una reaccién determinan el tamafio del reactor catalitico para una velocidad
de produccion global dada. Sin un medio confiable para predecir la velocidad de reaccion, el

disefio del reactor podria ser altamente especulativo [62].



1.5. Conclusion del marco tedrico

En el presente estudio, se selecciono el anisol como compuesto modelo debido a que tiene
la funcion oxigenada del grupo metoxi (Ar-OCHB3), y al reaccionar, se puede desmetilar y
formar fenol, una funcion fendlica (Ar-OH). Estas dos funciones, la fenolica y el metoxi, son
termoquimicamente las mas estables dentro de los enlaces con oxigeno existentes en los
bioaceites [3], es decir, requieren mayor energia para su disociacion. 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, aln es necesario
analizar con detalle condiciones de reaccion, mecanismos Yy factores que influyen en el
desempefio del catalizador para poderlo considerar como un potencial catalizador para la
reaccion de HDO. Los aspectos posibles para mejorar incluyen el consumo de hidrégeno
requerido en la reaccion y selectividad controlada hacia productos de interés [39]. Esto puede
lograrse mediante el conocimiento mas preciso de la cinética de la reaccion de HDO de

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

Seria valioso explorar un amplio rango de condiciones de reaccién, especialmente presion,
ya que se sabe poco acerca de como la presién parcial de H> afecta el rendimiento del
catalizador. Las investigaciones del mecanismo de reaccion ayudarian en la comprension de
los pardmetros de adsorcion y de los sitios activos del catalizador. La cinética de HDO
también seria Util para proporcionar un marco cuantitativo para interpretar datos y dilucidar
los mecanismos de reaccion. El conocimiento de la velocidad de una reaccion catalitica y su
selectividad en funcion de las condiciones del proceso y las concentraciones de reactivo es
esencial para la aplicacién del catalizador en un reactor comercial. Mas especificamente, la
cinética de la reaccion se requiere en forma de una expresion de velocidad matematica que
se puede usar para traducir de manera confiable datos de laboratorio y escala piloto en el

disefio de una unidad de escala comercial [62].



CAPITULO Il



2. HIPOTESIS Y OBJETIVOS

2.1. Hipotesis

Es posible obtener una selectividad controlada hacia la produccion de arométicos
desoxigenados a partir de un aumento en la temperatura, disminucion de la presion de
hidrogeno y mediante un conocimiento de los parametros cinéticos y de adsorcion en la HDO
de anisol utilizando catalizadores Ru/TiOz2.

2.2. Objetivo general

Desarrollar un modelo cinético con base en un estudio de las condiciones de operacion en
la HDO del anisol con catalizadores RwTiO2 y correlacionar la influencia de estas en el

desemperfio 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 presion 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 parametros cinéticos obtenidos.



CAPITULO I



3. METODOSEXPERIMENTALES Y TEORICOS

En este capitulo se describen el equipo de reaccion, la metodologia utilizada para la sintesis
de los catalizadores vy la actividad catalitica, ademas, el andlisis de los productos de reaccion
de la HDO de anisol.

3.1. Sintesis del catalizador

El catalizador a base de Ru se preparé mediante el método de impregnacién incipiente del
metal en el soporte comercial de TiO2 (diametro de particula dp = 20 nm). Una solucién
acuosa de Nitrosil Nitrato de Rutenio (I1) (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 impregnacion, el catalizador se secé a 120°C durante 24 h.

3.2.  Activacién del catalizador

El catalizador RW/TiO2 se activd de manera in-situ en un reactor tubular de acero inoxidab le
de lecho empacado (di=0.6 cm y h=28 c¢cm) con una corriente de 100 mL/min de H2. El
catalizador se activd a presion atmosférica con una rampa de calentamiento de 5 °C/min hasta
alcanzar los 350 °C, en donde se mantuvo durante 3 h. Posteriormente, se dejé enfriar con el
mismo flujo hasta temperatura ambiente y se mantuvo en atmosfera de H: hasta la reaccion

para evitar la oxidacion del catalizador.

3.3. Evaluaciéon catalitica en HDO de anisol

La actividad catalitica se evalud en la reaccion de HDO de Anisol. La reaccion se llevo a
cabo en el mismo reactor que la activacion con flujo de Hz (figura 3.1). La mezcla reactiva
consistio en 0.2 mol/L (=4100 ppm oxigeno) de Anisol [A: C7HgO: 99 %], n-dodecano (0.2
M) [C12H26;>99%] como estandar interno, disueltos en n-hexadecano [CieHz4;>99 %] como
solvente, y una carga de 50 mg de catalizador (CAT). Previo a la evaluacion catalitica, el

sistema de reaccion se calentd y estabilizd en una atmosfera de Ho.



El efecto de tiempo de residencia de la mezcla reactiva en el reactor WHSV=1.0-20.0
Qanisol Geat > h'1) fue evaluada a temperaturas de 200, 250 y 300 °C bajo una presion de Hz de
40 bar.

El efecto de la temperatura de reaccion (200-300 °C) se determind bajo una presion de Hz
de 40 bar y un WHSV de 15.3 ganisol geat™* 2. El tiempo de reaccién para cada temperatura

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

El efecto de la presion de Hz (30-50 bar) se evalué a una temperatura de 300 °C y un WHSV
de 15.3 ganisol geat > b1, El tiempo de reaccion para cada temperatura evaluada fue de 4h (se

alcanza el estado pseudo-estacionario).

La actividad catalitica se expresa en términos de la velocidad de reaccion definida en: moles

de anisol convertidos por gramo de catalizador y por segundo de reacciéon [MolA-(geat-s)™].

Controladores
de flujo

H,
<>
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Bomba de
liquide
Solucion de Anisol
CATALIZADOR

|
Dimensiones del reactor: |I I
L=28 cm

Di=0.6 cm -Rllqul.ldarﬂ-t
¥ * presion

Productos
quidos Productos gaseosos

Figura 3.1. Esquema del reactor.



3.4. Cuantificacion de productos de reaccion

Los productos resultantes se analizaron usando un cromatografo de gases AGILENT
TECHNOLOGIES 7890 A, equipado con detector de ionizacion de flama (FID) y una
columna AGILENT J&W GC COLUMNS CP-Sil 5CB de 60 m x 0.32 mm x 1.0 ym. Con
este equipo se detectaron los cambios de areas, 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 conversion total de HDO se calculé a partir de
la aparicion de productos y se consider6 la produccion de By T como la selectividad a la ruta
de desoxigenacion directa (DOD) mientras que la produccién de CHOL, CHA, CHE, MCH
y MTCH representaron las rutas de hidrogenacion (HID). La conversién (Xa) se calculé con

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

> Np
== 3.1
AT, + XN G-
Y el rendimiento (yi) de cada producto como:
Yy, =— 3.2
", +Ynp (32)

3.5. Determinacion cinética
3.5.1 Modelo teorico de dos sitios tipo L-H

Se derivd una expresion de velocidad basado en el modelo convencional de Langmuir-
Hinshelwood (ver apéndice A.1) a partir de red de reaccidn propuesta en este proyecto con

los siguientes supuestos:

i.  La adsorcion molecular competitiva del anisol y de cada uno de los productos de la
red de reaccion (ver figura 3.2) ocurren en el mismo sitio catalitico.
ii.  Inhibicion por adsorcion de agua (H20) y metanol (CH3OH) despreciable, como
mostraron Nie y Resasco [47].
iii.  El hidrogeno 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 reaccion.

Como resultado, la adsorcion de hidrégeno puede ser considerada como una
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adsorcion independiente en diferente sitio (S1y S2) como se resume en la secuencia
de pasos elementales presentados en la tabla Al.1 a partir de la red de reaccion de

anisol propuesto (figura 3.2).

kBC
+H,
Kono kFBT-'- H2 kccT-}- H2
O
CH, +H,
kDME
kHYDA + H2
O—CHg

Figura 3.2. Propuesta de red de reaccion de conversion de anisol catalizada por Ru/TiO,
(T=200-300°C, P=30-50 bar).

Se desarrollo una expresion general tomando en cuenta las reacciones presentadas en la
tabla Al.1 bajo los supuestos mencionados anteriormente aplicados a la red de reaccion del

anisol propuesto en este proyecto (figura 3.2).



Tabla Al.1. Secuencia de pasos elementales para la conversion de anisol sobre Ru / TiO-.

Adsorcién/desorcién Reacciones
Ka kpmo
A+Sl(—)A—S]_ A—S]_+2H—SZ_>B—S]_+CH3OH+ZSZ
K k
B+S &B-S5 A—S, +6H—S, "*AMTCH — S, + 65,
Kcna Kk
CHA +S; «— CHA — S, A—S, +2H-S, —SF—S, +H,0 +2S,
KmTtcH Kk
MTCH + S; ——5 MTCH — S, B—S, + 6H—S, — CHA — S, +4S,
KchHoL Kk
CHOL + S; «— CHOL - S, MTCH — S, + 2H— S, — CHOL — S, + CH, + 25,
Kr kec
F+§5 oF=5§ CHOL —S; —5 CHA —S; +H,0

k
F—S, +2H—S, —>B —S, +H,0 + 25,

k
K, F—S, + 6H—S, — CHOL — S, + 65,
H, + 2S, <3 2H — S,

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

r :< kAKACA >< V KHZCHZ ) (3 3)
AT+ 2K G/ \1 + /Ky G

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

Dado que la concentracion de hidrogeno es superior a la cantidad consumida, ésta
permanece constante a lo largo de todo el reactor, por lo tanto, el Ultimo término de la
ecuacion anterior es una constante que puede ser sustituida por k, dando:

kaKaCy : Ky, Cuz
=—=-- , ky=k| ——F—— 3.4

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

Considerando el estado de pseudo-equilibrio y tomando en cuenta que la concentracion de
hidrogeno en el reactor es constante y se encuentra en exceso, se puede plantear una ecuacion

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



_d(Cy)

Fp = d(h) = —(kpmo + Kpme *+ Knypa )KaCa[S]
d(Cp)
I'g = B = (kDMOKACA + KkppKaCy — kBCKB CB)[S]
d(h)
d(Cg)
g = == (kDMEKACA — kppKpCp — kFCKFCF)[S]
d(h)
d(C )
I'mTcH = ﬁ = (kHYDA KaCp — kMCKMTCHCMTCH)[S]
d(Cchor)
TcHoL = ﬁ = (kFCKFCF + KmcKyren Cymren — kCCKCHOLCCHOL)[S]
d(Ccya)
TcHA = d(ChH)A = (kgcKpCg + kecKenor Cenor) [S]
Donde:
h = f(WHSV)

[s] !

3.5.2 Disefio de experimentos en un reactor diferencial

- 1+ KACA + KB CB + KFCF + KMTCH CMTCH + KCHOLCCHOL + KCHACCHA

(3.5)

(3.6)

(3.7)

(3.8)

(3.9)

(3.10)

(3.11)

Para obtener parametros de ajuste significativos, se realizardn mediciones independientes

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

de velocidad 3.4 ignorando los términos de adsorcion para los productos y asi obtener

parametros del reactivo. Bajo condiciones de conversion diferenciales para cualquier reactivo

i la ecuacion 3.4 se reduce a:

kiKiCi
r, = ——
FT14K G

(3.12)



Que se puede reorganizar en la siguiente expresion lineal:

1_<1)1+1 313
. \kKJ/C ok (3.13)

1 1 .z - .
Al graficar —Vs o, la constante de adsorcion K; de cualquier reactivo se puede obtener de
i i

1

-7 . -7 1 - - . .
la relacion de la interseccion oY la pendiente [57]. Aqui, de nuevo, el término de Hz se
i

ki K;

agrupa en la constante Ky no afecta el calculo de K;.

La velocidad de reaccion para el reactivo i se calculé con base en la siguiente ecuacion:

CioQ
I‘i = W Xi

(3.14)

Donde Q es el flujo volumétrico alimentado, Cio la concentracion inicial del reactivo i, xi la

conversion alcanzada y w la masa de catalizador.

3.6.  Precauciones experimentales

Con el fin de identificar correctamente los productos de reaccion de la HDO de anisol en
la fase de andlisis se decidié muestrear los productos de reaccidn posibles en la reaccion entre
el catalizador vy 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 concluyé Rios 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 / gecat*h.

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

trabajo.



CAPITULO IV



4. RESULTADOS

4.1. Termodinamica de la HDO de Anisol
4.1.1  Efectos teoricos de la temperatura enla HDO de anisol

Considerando sélo las 4 vias primarias individuales de la reaccién de HDO de anisol

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

() =]
+H,
+ i
H

MET CHg3 CH4 CHjy
+H2 +3H2 O/
= —_——

Figura 4.1. Vias primarias de la red de reaccion 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 estandar (1 atmy 25 °C).



Tabla 4.1. Propiedades termodinamicas de las vias primarias individuales de la reaccion de HDO

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

Reaccion AH°_f(kl/mol) AG°_f(kJ/mol) K_eq Observaciones
DME -53.82 -63.7 1.44x10% exotérmica y espontanea
DMO -0.96 -13.19 204.60 exotérmicay espontanea
MET -11.47 -14.97 419.54 exotérmicay espontdnea
HYDA -177.45 -98.75 2.00x10" exotérmicay espontanea

Las cuatro reacciones son exotérmicas y espontaneas a condiciones estandares, siendo la

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

De la teoria del equilibrio quimico, relativo a la constante de equilibrio Keg, la dependencia

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

Van't Hoff:

K AH,, (1 1

In < eq'2> ~ oo (— - —) (4.1)
Keq,l

Los calculos de variacion In (Keq) para las 4 rutas primarias en funcion de la temperatura a

P=1 amt calculados se presentan en la figura 4.2:
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Figura 4. 2. Variacion de In (K¢ )en funcion de la temperatura de las rutas primarias de HDO de

anisol.



Al ser las reacciones exotérmicas, se observa que a medida que la temperatura aumenta la
Kegdisminuye en los cuatro casos. La ruta HYDA es la mas sensible a la temperatura, siendo
también la mas favorecida atemperaturas menores a 150 °C. Por otra parte, la ruta DMT para
la formacion de Fenol es la méas factible a temperaturas >150 °C. A 400 °C, las Keq Siguen
siendo mayores ala unidad por lo que termodinamicamente hablando las rutas son favorables

y la HDO de anisol también lo es.

4.1.2  Efectos teoricos de la presion enla 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 presion de hidrégeno.

El principio de Le Chatelier dice que al incrementar la presion el sistema se desplaza a
donde hay un menor nimero de moles. Es decir, una mayor presion de hidrogeno implicaria
un favorecimiento a las rutas de HID de los compuestos aromaticos (por ejemplo, la
formacion de CHA) y por ende una disminucion del nivel de estos en el producto final. Por
el contrario, a presiones bajas de hidrégeno el nivel de aroméaticos en el producto final seria

mayor.

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

siguiente ecuacion:

AG:., +nRT In (%)
RT >

Keq = e< (4.2)

Los calculos para la variacién de In (Keg) de las cuatro rutas en funcion de la presion a T=

300 °C se muestran en la figura 4.3.



20

15
10
. —0—DME
j=
£ 5 —A—DMO
£ —0— MET
0 —0— HYDA
0 20 30 40 50 60
5
-10

P (atm)

Figura 4. 3. Variacion de In K, en funcion de la presion 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 presion de 1-60
atm la ruta menos favorecida es la HYDA (formacion de MTCH). Al contrario, a las mismas
condiciones, se favorece la DMT (formacién de F). Todas las vias primarias de la HDO de

anisol se ven desfavorecidas termodindmicamente al incrementar la presion.



Por su parte, Sulman et al. [58] evaluaron la termodinamica de las reacciones involucradas

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

2 =
| -
OH 1? — . CH -
L‘\ o . ) = 5 | -\-\_\_\.\__\_:_;‘ ____.-..
. N3 J—
) . CHy 3

/ s

,f 8 )
11~ L " (Mj
m“ P

Ko ¥

A . i6

Figura 4.4. Esquema de reaccion para la conversion de guayacol [58].

Las entalpias y las energias de formacion 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 calculd la entalpia y la energia libre de Gibbs para cada reaccién (j) en condiciones
estandar, las constantes de equilibrio en condiciones estandar (K°j), la entalpia y la energia
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 energia se calcularon a P1 =25
bar. La reaccion mas factible es la hidrogenacion de guayacol a 2-metoxiciclohexanol en la
Tabla 4.4 (reaccion 12) a 200 ° C bajo 1 bar de hidrégeno seguido de deshidroxilacion

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

El efecto de la presion de hidrogeno sobre la energia libre de Gibbs es claramente visible a
ambas temperaturas, es decir, las reacciones se volvieron menos favorables al aumentar la

presion de hidrogeno para todas las reacciones. La hidrogenacion de Fy B para la formacion

40



de CHOL y CHA, respectivamente, también se volvieron termodindAmicamente inviables a

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

Los célculos termodindmicos para la reaccion 15 muestran que la hidrogenacion de anisol
no es factible a 300 ° C bajo presion de 25 bar o mayor. La Tabla 4 también ilustra que la
alquilacion de F con (reaccion 4) no es termodindmicamente factible, es decir, hay
restricciones termodinamicas para la formacién de cresoles por alquilacién de F. Asimismo,
a 300 °C y 25 bar la deshidroxilacion de CHOL (reaccion 8) es una de las reacciones mas

favorecidas termodindmicamente.

Tabla 4.4. Entalpiasy energias libre de Gibbs para cada reaccién j (nimero de reaccion en Figura
4.4) a condiciones estandar, constantes de equilibrio K;, entalpias y energias libre de Gibbs a
diferentes temperatura y presion.

. AH,; AG,; - AGg[200°C] AGy;[300°C] AG[200°C, 25bar] AGF[300°C, 25bar]
' (k)/mol)  (kJ/mol) ! (kJ/mol)  (kJ/mol) (kJ/mol) (kJ/mol)
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 -2060 | -9.78E+04  1.35E+17 -34.3 193 -21.7 17.3
4 45.9 5.18E404  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  -434E+04  4.00E+07 -44.1 -44.6 -315 -29.2
7  -1980  -8.52E+04  8.51E+14 -19.0 18.8 -0.6 34.2
8 -70.4  -7.80E+05  6.57E+13 -83.9 -86.7 -71.2 -71.4
9  -1340  -839E+05  5.04E+14 -54.3 -37.4 -41.7 -22.1
10 -415 1.88 4.69E-01 27.4 41.9 40.0 57.3
11 -704 -73.5 7.46E+12 -75.3 -73.6 -62.6 -61.0
12 -4180 -310 2.48E+54 -248.0 -212.0 -235.0 -196.0
13 772 -81.5 1.87E+14 -83.9 -85.4 -713 -70.0
14 -608 -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 -635 -70.9 2.62E+12 -75.2 -77.7 -62.5 -62.3
17 487 -62.1 7.50E+10 -69.9 -74.4 -57.2 -59.0

4.2. Efecto del WHSV enla 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 alimentacién de reactivo) en un intervalo de 2.0-
20.0 Qanisol Geat™* ! @ 200, 250 y 300 °C y 40 bar de presion de Hz con flujo de una solucién

de anisol de concentracion 0.2 M.



En la figura 4.5 se exponen las velocidades cinéticas de reaccion de primer orden
determinadas para la HDO de anisol en funcion del WHSV a las temperaturas estudiadas. En
la figura 4.5-ase observd que para la evolucién de la velocidad de reaccion en funcién del
WHSV a 200 °C un valor inicial de 6x10°7 mola / gcat™*hy después ésta incrementa hasta
alcanzar un valor cercano a2.0x10-® mola / gcat*h. A partir de aqui, es notorio un increme nto
mucho menor en la velocidad de reaccion y parece estabilizarse. ElI comportamiento
observado de la velocidad de reaccion a 250 °C (figura 4.5-b) y 300 °C (figura 4.5-c) en
funcion del WHSV es similar al descrito a 200 °C, alcanzando valores de velocidad de
5.0x10°¢ mola / gcat*h'y 7.1x10°6 mola / gcat*h para 250 y 300 °C, respectivamente. Las
velocidades de reaccidn obtenidas a 200, 250 y 300 °C tienden a un valor estable, esto ultimo
es debido a que al aumentar el WHSV también se aumenta el flujo mésico de anisol lo que
minimiza los problemas de transferencia externa. Se observo que a valores bajos de WHSV
aun 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 reaccion

estimadas a WHSV>14.0 son practicamente el mismo.

Con el fin de aseverar lo Ultimo, se considera al reactor utilizado como un reactor de flujo
piston, el cual se basa en la hipétesis 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 estd perfectamente agitado. Es
decir, se comporta como un reactor discontinuo Yy los efectos de transferencia de materia y
energia son despreciables. En la practica, conseguir un flujo piston depende de las relaciones
geométricas L/Dp y Di/Dp entre la longitud y didmetro del reactor (tubo) y el didmetro de
particula. De forma empirica se ha establecido que si L/Dp>100 y Di/Dp>30 (50 para méas
seguridad) la desviacion respecto al flujo pistdn es despreciable [61]. Para el caso de este
proyecto las relaciones L/Dp y Di/Dp tienen un valor de 1.4x107 y 3.0x10°%, respectivame nte.
Asimismo, al incrementar el WHSV (mayor flujo volumétrico) se aproxima mas aun reactor

en flujo piston y se minimiza la resistencia a la transferencia de masa.
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Figura 4.5. Velocidades cinéticas de reaccion de primer orden para la HDO de anisol a) 200,
b) 250 y ¢) 300 °C en funcion del WHSV (P,,=40 bar).



La conversion de anisol esta en funcién del WHSV, a medida que aumenta el WHSV, el

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

conversion de anisol también disminuy6. Lo Ultimo se ilustra en la figura 4.6, donde se ve el

efecto del WHSV en la conversidon del anisol a 200 °C.
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Figura 4.6. Conversion de anisol esta en funcion del WHSV a 200 °C.

Los rendimientos de los productos de la reaccién de la HDO de anisol vs conversion de

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

Donde:
Anisol (4): Benceno (B):
Ciclohexano (CHA): Ciclohexanol (CHOL)
Metoxiciclohexano (MTCH): Fenol (F)

S
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Figura 4.7-a). Rendimientos de los productos de la reaccion de HDO de anisol a 200 °C variando
el WHSV=2.0-20.0 h** (Py;,=40 bar).

A 200 °C (figura 4.7-a) la hidrogenacion del Anisol (HYDA) predomind para todo
intervalo de WHSV favoreciendo la formacion de MTCH, la selectividad a formacion de
CHA y CHOL es préacticamente la misma a todas conversiones, mientras que el B,
proveniente de la DMO se produce muy pobremente. En conclusion, a 200 °C se favorecid
la hidrogenacion delanillo aroméatico en todo el intervalo de WHSV estudiado. Ruta de DME
para la formacion de F es nula. Estos resultados no son los perseguidos en el proyecto, lo que
se pretende es favorecer la formacion de benceno, menor formacion de productos oxigenados
y evitar el consumo de hidrégeno. Para producir MTCH se gasta 3 veces mas hidrdgeno que

para producir B.
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Figura 4.7-b). Rendimientos de los productos de la reaccion de HDO de anisol a 250 °C variando
el WHSV=2.0-20.0 h** (Py;,=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 incrementé la conversion
de anisol (Xa>0.15) la ruta DMO fue més 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 observd formacion de fenol a esta

temperatura.

El resultado més interesante se observd a 300 °C (figura 4.7-c) en donde solo se
favorecieron la formacion de By CHA en todo el intervalo de WHSV estudiado, es decir, se
obtuvo una mayor tasa de desoxigenacién (ruta DMO); a bajas conversiones (<0.2) el

rendimiento de ambos fue practicamente el mismo, mientras que a conversiones cercanas a



0.35 el rendimiento a CHA es de aproximadamente 5 veces la del B. La ruta DME, para la

formacion de F, empez0 a ser perceptible a esta temperatura, aunque muy pobremente.
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Figura 4.7-c). Rendimientos de los productos de la reaccion de HDO de anisol a 300 °C variando
el WHSV=2.0-20.0 h* (P,,=40 bar).

En la figura 4.8 se muestra la red de reaccién de la HDO de anisol propuesta en este
proyecto de acuerdo con los compuestos observados en la fase de andlisis de muestras. La
primera ruta es la DMO del anisol para la formacion 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 formacion de MTCH

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

Sin perder de vista uno de los objetivos del proyecto, alcanzar un menor consumo de Hy,
300°C resulta ser una temperatura optima de reaccion para alcanzar la méxima conversion
catalitica y nulificar la formacién de productos aun oxigenados no deseados, favoreciendo
mayoritariamente la formacién de B y CHA como productos de reaccion. La figura 4.9
muestra la dependencia de la relacion-rendimiento B/CHA como funcion den WHSV. Se
observa un 6ptimo de B/CHA a WHSV=15.3.
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Figura 4.9. Relacion-rendimiento B/CHA como funcion den WHSV (T=300 °C, P,=40 bar).

Como conclusion, de esta primera parte, el tiempo de interaccion de la mezcla reactiva con
el catalizador tiene un efecto notable en la distribucion de los productos de reaccion a 200,
250 y 300 °C. Ademas, se identific6 un régimen donde se minimizan los efectos de

transferencia externa a valores de WHSV>14.0 hl.

4.3. Efecto de la temperatura de reacciéon enla HDO de anisol

Se plante6 un experimento en un reactor continuo de lecho empacado con el fin de evaluar
el efecto de la temperatura de reaccion a 200, 250 y 300 °C y 40 bar de presion de hidrogeno
con una solucién de anisol de 0.2 M (WHSV=15.3 h1).

La tabla 4.2 expone los valores de la conversion de anisol y las velocidades de reaccion
estimadas (WHSV=15.3) para cada temperatura. NOtese que la velocidad de reaccion
incrementa con la temperatura, la velocidad de reaccion estimada a 300 °C fue cerca de 5

veces mas grande que la de 200 °C.



Tabla 4.2 Velocidades de reaccion 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 continuacién, se presenta en la figura 4.10 la distribucién de los productos de reaccion
caracterizados en la fase de andlisis a una conversion de anisol del 10 %. La ruta DME

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

produccion de F.
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Figura 4.10. Rendimientos de productos de HDO de anisol en funcion de la temperatura
catalizada por Ru/TiO, (X,=0.1, P=40 bar, WHSV=15.3 h?).

De la figura 4.9, a 200 °C predomind la formacion de MTCH (ruta HYDA) producto de
la hidrogenacion del anillo aroméatico. A medida que se incrementd la temperatura (250 °C)
se desfavorece la formacion de MTCH dando lugar a la formacion de CHA via

hidrogenacion, 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 formacion de B encontré un maximo de conversion a 300°C,
para el caso de CHA también tuvo un maximo de rendimiento a 300 °C. La formacion de F
(ruta DME) se percibié solo a 300 °C, mientras que a esta misma temperatura la formacién
de MTCH y CHOL fue précticamente nula. La determinacion experimental de MTCH a 300
°C enel trabajo actual concuerda muy bien con los célculos termodindmicos presentados por

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

De la propuesta de red de reaccion presentada en la figura 4.8 solo se detectaron 5 productos
principales en la fase de andlisis: B, CHA, MTCH, CHOL y F, los dltimos tres aun
compuestos oxigenados. EIl producto de mayor interés en este proyecto es el B, no solo en
busca de un menor consumo de H: sino también por su alto valor agregado como insumo en

la industria petroquimica.

Se graficaron las selectividades experimentales de las rutas de reaccion de la HDO de anisol
en funcion de la temperatura (a WHSV>15.3, 40 bar de H) con el fin de identificar la
temperatura optima de reaccion para favorecer la formacion del B. Los resultados obtenidos

aparecen en la figura 4.11.
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Figura 4.11. selectividad de las rutas de reaccién de HDO de anisol en funcién de la temperatura
(P=40 bar y WHSV=15.3).



El resultado relevante de esta parte del proyecto es saber que a 300°C se minimizo la
formacion de intermediarios como MTCH, CHOL y F (productos aun oxigenados y NO
deseados) de la red de reaccién del anisol, existiendo solo dos productos de reaccion
principales: el By el CHA. En direccién auno de los enfoques de este proyecto (condiciones
Optimas de operacion), la relacion B/CHA a 300°C podria tener una dependencia importante
de la presion de Hz. Asi pues, los resultados de esta parte condujeron a evaluar el efecto de

la presion de Hz en la relacion de formacion B/CHA a 300 °C en un intervalo de 30-50 bar.

4.4.  Efecto de la presion del hidrogeno enla HDO de anisol

Se plantearon tres experimentos donde se modificd la presion total de Hz (30-50 bar) a 300
°Cy un WHSV de 15.3 gani / gcat*h para la mezcla reactiva (0.2 M de anisol). Despreciando
la evaporacion de anisol a fase vapor se calculé la fraccion mol de hidrégeno en la fase liquida
(mediante la simulacién de un tanque flash en el programa Aspen Plus v8.8) y la relacion

mol Hz/ mol Anisol a las condiciones de reaccion expuestos en la tabla 4.3.

Tabla 4.3. Datos de experimentos para variacion de presion.

Experimento P2 (bar) Xiig_H mol_Hz/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 conversion de anisol y la velocidad de reaccion calculad os,
ambas en funcion de la presion de Ha. Al ser el tiempo de contacto de la mezcla reactiva con
el catalizador y la temperatura de reaccidén los mismos para cada presion evaluado resulta
logico que tanto la conversion de anisol y la velocidad de reaccion calculados sean los
mismos. La conversion de anisol solo es dependiente (a 300 °C) del tiempo de contacto entre
la mezcla reactiva y el catalizador en el intervalo de presion estudiado. Por su parte,
Ghampson et al. [46] tampoco observaron cambios relevantes al modificar la presion de Hy,
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.



9.00E-06
02

8.00E-06

« —_
= 048 «
%
0.16 8 7.00E-06
3
0.14 _g 6.00E-06
R DX T ———— m E
[ e B = soor06
0.1 o ! 4 +
=z o+ }
008 = 4.00E-06
0.06 'S 300606
1]
[
0.04 > 200606
0.02 °
< LO0E06
0 > 30,00 35.00 40.00 45.00 50.00
30.00 35.00 40.00 45.00 50.00 P H2 [bar)
P H2 (bar)
a) b)

Figura 4.12.a) Conversion de anisol b) velocidad de reaccion. Ambas en funcién de la presion de
H, (T=300 °C y WHSV=15.3).

Por otra parte, la distribucion de los productos de reaccion si fue afectada por la cantidad
de Hz disuelto en solucion. Una mayor cantidad de hidrogeno disuelto conllevd a una mayor
hidrogenacion del anillo aromético por la disponibilidad de H2 [38,44]. En la figura 4.13 se

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

0.14
=B

0.12 NCHA
#wF
0.10
= A
0.08

0.06

0.04

Rendimiento productos,
Convversion de anisol

0.02

0.00
30.0 40.0 50.0

P_H2 (bar)

Figura 4.13. Distribucion de productos de reaccion de conversion de anisol a 300 °C variando la
presion de H, (T=300 °C y WHSV=15.3).



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 H: disuelto en la fase liquida tuvo un efecto solo en la
selectividad de la HDO de anisol (velocidad de saturacion de dobles enlaces) mas no en la
actividad catalitica (velocidad de desoxigenacidn). Presiones de H. de 30 bar arrojaron un

rendimiento de B/CHA cercano a la unidad mientras que PH2=50 bar nos da una relacién de
CHA/B=3.5.

4.5.  Modelo cinético
45.1 Estimacion de parametros en reactor diferencial

La estimacion de parametros se realizd a 300 °C y P=40 bar de Hz. Esta temperatura resulto
ser la temperatura de reaccion para la obtencion de los productos de interés como el By

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

e Termodinamicamente, a 300 °C se encontrd que la formacion MTCH es la que menos
se favorece.

e Nose observo experimentalmente la formacién de MTCH (via HYDA) por lo que se
desprecid su adsorcion tomando solo en cuenta los siguientes productos de reaccion:
B, CHA, Fy CHOL.

Asi pues, se propuso la reaccion solo de A, B, CHA, Fy CHOL variando la concentracion

de alimentacion de estos (y por ende el WHSV) de tal forma que se oper6 en un régimen de

., . . - 7 v 1 1 -
conversion diferencial y aplicé la ecuacion 3.4 y graficar — Vs —, para estimar las constantes
i i

1

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

Tabla 4.4. Datos de experimentos para variaciéon de concentracion.

Reactivo Cio (mol/L) Condiciones (T, P, Q)
Anisol
Fenol Ci T=300 °C
Ciclohexano C, Ph2= 40 bar
Benceno Cs Q= 0.6 ml/min
Ciclohexanol




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

. . - -, 1 1
Ciclohexanol y Ciclohexano. Al aplicar la ecuacion 3.10 y graficar — Vs —, para el caso del
i i

1

Anisol, Benceno y Fenol se obtuvieron los siguientes ajustes:
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Figura 4.14 Ajuste lineal %vs Ci para (a) Anisol, (b) Bencenoy (c) Fenol

a 300 °Cy P=40 bar de H,.

En la tabla 4.5 se resumen los valores de las constantes cinéticas y de absorcion calculadas
para cada compuesto. Se puede observar que el Benceno y el Ciclohexanol son los
compuestos que mas fuertemente se adsorbieron. Los compuestos que reaccionan mas
rapidamente son el Ciclohexanol y el Fenol, el Ciclohexanol tiene una constante de reaccion
de 2.8 veces la del anisol mientras que la del fenol es 2.2 veces la del anisol. Dichos valores



explicarian 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 Const. Reacc. k (mol/gCAT*s)
(L/mol) X10* 2
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

45.2 Validacion del modelo

En la seccion 3.5 se presentd el modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood propuesto
para describir la reaccion 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 grafica de concentracion en funcion del WHSV para el
Anisol. Se puede observar gue los datos predichos a partir del modelo propuesto dan un buen

ajuste a los datos observados experimentalmente con el catalizador Ru/TiO>.
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Figura 4.15. Comparacion entre los datos estimados y experimentales para la concentracion de
Anisol en funcion del WHSV (T=300 °C, Py,=40 bar).

A continuacion, se muestra el esquema de reaccion del anisol (a 300 °C) con los parametros
cinéticos estimados para cada paso de reaccion a partir de las constantes de reaccion globales
presentados en la tabla 4.5. Los resultados muestran que la relacion kopmo (DMO)/kpme
(DME) es 3.5, lo cual sugiere que la ruta de DMO fue més favorecida que la ruta de DME.
Asimismo, se observa que el paso de CHOL a CHA es la reaccidn mas rapida, esto explica

por qué en la cuantificacion de productos el CHOL es apenas observable.
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Figura 4.16. Esquema de reaccion del Anisol con constantes cinéticas estimadas a partir del
modelo cinético propuesto a 300°C. (Todas las constantes estan en mol/gcar™*s x10°)

45.3 Hidrogenacion del Benceno

Para validar ain mas este modelo, los parametros cinéticos y de adsorcion obtenidos para

B y CHA fueron usados para comparar los datos experimentales obtenidos en la
hidrogenacion de B (Figura 4.17).
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Figura 4.17. Esquemade reaccién de hidrogenacion de Benceno. (La constante de reaccién esta
en mol/gcar™s x10°°)



Usando las expresiones de velocidad completas del modelo Langmuir-Hinshelwood,

respectivamente para cada compuesto tenemos:

ro = _kBCKBCB (4 1)
® 14 KgCq + KeyaCona '
ke KrCr — k K C
Fenn = sRgCpg — Kepya KepaCena 42)

1+ KB CB + KCHACCHA

Las constantes de adsorcidn 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 intervalo
de WHSV estudiado, como muestra la figura 4.18.
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Figura 4.18. Distribucion de productos de la reaccion de hidrogenacion de Benceno sobre el
catalizador Ru/TiO,. T=300 °C, Py,=40 bar. Los puntos representan los datos experimentales y
las lineas 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 vy la velocidad de reaccion 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 reaccion. La relacion B/CHA depende fuertemente del
tiempo de contacto entre la mezcla reactiva y el catalizador, el valor maximo observado para
esta relacion fue a WHSV=15.3 gani/gcat*h. Asimismo, la cantidad de hidroégeno disuelto
en la fase liquida tuvo un efecto notorio en la selectividad de la HDO de anisol (velocidad de
saturacion de dobles enlaces) mas no en la actividad catalitica (velocidad de desoxigenacion).
Una de presion de H> de 30 bar condujo a mejores rendimientos de benceno (compuesto

aromatico desoxigenado).

El modelo cinético tipo Langmuir-Hinshelwood propuesto para describir la HDO del Anisol
ajustd satisfactoriamente con las observaciones experimentales. A partir de los parametros
cinéticos estimados se puede decir que la ruta de DMO tiene preferencia sobre la ruta de

DME y que el paso de conversion del CHOL a CHA es el méas répido.

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 ultimo se traduce en un mayor rendimiento de compuestos desoxigenados.
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APENDICES

A.1 Derivacion de la expresion de velocidad de reaccion basado enel Modelo Langmuir-
Hinshelwood (Modelo de dos sitios cataliticos)

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

o OB ew

oA + BB d YC \rapido Tt /f rapido

basandose en la figura:

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

consideraciones consideraciones:

i.  La adsorcion molecular competitiva del anisol y de cada uno de los productos de la
red de reaccion (ver figura 3.2) ocurren en el mismo sitio catalitico.

ii.  Inhibicion por adsorcion de agua (H20) y metanol (CH3OH) despreciable, como
mostraron Nie y Resasco [57].

iii.  El hidrogeno 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 reaccion.
Como resultado, la co-adsorcién de H puede ser considerada como una adsorcion
independiente en diferente sitio (S1y S2) como se resume en la secuencia de pasos
elementales presentados en la tabla Al.1 a partir de la red de reaccion de anisol (figura
3.2).

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

En esta seccion se hizo un desarrollo general tomando en cuenta las reacciones presentadas
en la tabla Al.1 bajo los supuestos mencionados anteriormente aplicados a la red de reaccion

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

Anisol (4): Benceno (B):
Ciclohexano (CHA): Ciclohexanol (CHOL)
Metoxiciclohexano (MTCH): Fenol (F)




kDMO

+H,

kFBT+ H2 kccT+ H2
OH OH

O
©/ e M +3H,
Kome - Kee

kHYDA

+3H, +H,

fﬁ kMC

Figura 3.2. Red de reaccion de conversion de anisol catalizada por Ru/TiO, (T=200-300°C,

P=30-50 bar).

Tabla Al.1. Secuencia de pasos elementales para la conversién de anisol sobre Ru/ TiO,.

Adsorcién/desorcién

Reacciones

Ka
A+S, SA-S,
KB
B+Sl HB_Sl
K
CHA +S, <> CHA— S,

KMTCcH

MTCH + S; «—— MTCH - §;
KchHoL

CHOL + S; <5 CHOL — S,

Kr
F+S oF-=§

KHZ
H2 +252 (—>2H—Sz

kpmo

A—-S +2H-S;, — B—5; + CH;0H + 2§,
k

A—S, +6H—S, —3MTCH — S, + 6S,
KkpMmE

A—Sl +2H—SZ_)F—81 +H20+2$2
Kgc

B—-S +6H—-S, — CHA —§; + 4S5,

k
MTCH — S, + 2H — S, — CHOL — S, + CH, + 2S,
kcc

CHOL —S; — CHA - §; + H,0
krp

F—S]_+2H—SZ —>B—Sl +H20+2$2

k
F—S, + 6H—S, — CHOL — S, + 6S,




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

dada por:

ra = KpetCa—s, Cuos, (AL1)
La velocidad de adsorcion para el anisol y los productos de reaccidon se expresa como:
rf = kiG[S,] (A1.2)

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

La velocidad de adsorcion para H: esta dada por:

rd, = ki Cy,[S,]? (A13)

La velocidad de desorcion para el anisol y los productos de reaccion se expresa como:

ri = kiC;_, (A1.4)
Donde: i = A, B,CHE, CHA, MTCH, CHOL, F
La velocidad de desorcion para Hz esta dada por:
2
rii, = kfi, (Cu_s,) (A15)
En el equilibrio:
a_ ..d
rd = r (Al1.6)
Haciendo validas Al.6 para el anisol y el H resulta:
Cas, = KaCalS;] . Ky =Kki/k} (A1.7)



CH—S2 = KH2 CH2 [S,] KHz = ki‘lz/kﬁz (A1.8)
Sustituyendo Al1.7 y Al1.8 en Al.1 queda:

ra = KpetKaCalS] /KHZCHZ [S,] (A1.9)

De un balance de sitios S1y S2 de la monocapa:

Cons, = [S,] + Z Cios, = [S,](1+ Z K,C;) (A1.10)

Cm_s, = [So] + Cy_s, = [S,] (1 + /KHZCH2> (A1.11)

De donde:
Cin-s
[S,]= ——2— (A1.12)
(14 XK C)
Donde: i = A, B, CHE, CHA, MTCH, CHOL, F
Y:

C,_
5 (A1.13)

[Sz] =
(1+ /Ky, Cy,)

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

Fa =( KaKaCa >< AL ) (A1.14)

1+2K;G/\1+ /Ky Cyp

Dado que la concentracion de hidrogeno es superior a la cantidad consumida, esta
permanece constante a lo largo de todo el reactor, por lo tanto, el dftimo término de la

ecuacion anterior es una constante que puede ser sustituida por kpyo dando:

kaKACy : V Ky, Ci
=—0=-= , kyi=k| —FF—— Al1.15



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

hidrogeno en el reactor es constante y se encuentra en exceso, se puede plantear una ecuacion

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

correspondientes:

d(Cy)
Iy = ThA) = _(kDMO + kpmg + kHYDA)KACA [S]
d(Cp)
I'g = B = (kDMOKACA + kpgKaCa — kpcKp CB)[S]
d(h)
d(Cg)
I'g = == (kpmeKaCa — kppKpCr — kKpcKpCp)[S]
d(h)
d(C )
'mTcH = ﬁ = (kHYDA KpoCp — kMCKMTCHCMTCH)[S]
d(Cchor)
IchoL = ﬁ = (kFCKFCF + KycKmren Cymren — kCCKCHOLCCHOL)[S]
d(Ccga)
Teya = d(ChH)A = (kpcKgCg *+ kccKenor Cenor) [S]
Donde:
h = f(WHSV)

1

[S]

1+ K,Cp + KgCg + KpCp + Kyren Curen + Kenorn Cenor + KenaCena

(A1.16)

(A1.17)

(A1.18)

(A1.19)

(A1.20)

(A1.21)

(A1.22)

Este tipo de derivaciones depende de la naturaleza de cada reaccion, y debe considerarse el

catalizador, el paso limitante de un mecanismo de reaccion, el nimero de sitios y reacciones

simultaneas.



A.2 Precauciones Experimentales

Con el fin de identificar correctamente los productos de reaccion de la HDO de anisol en
la fase de analisis se decidid6 muestrear los productos de reaccién posibles en la reaccion entre
el catalizador v 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 concluyd Rios Escobedo [59] en su trabajo de maestria, 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 continuacion:
e Hexadecano

El hexadecano tiene un TR (tiempo de retencion) de 30.203 min. En la figura A.2-1 se
ilustra el cromatograma obtenido a un tiempo de 2 h de reaccion 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.

[y

Figura A.2-1. Cromatograma de la reaccion de hexadecano con Ru/TiO2 (1.5 % w/w) a t=2 h.



Tabla T.A.2-1 tiempos de retencién de los productos de crackeo del hexadecano.

Tiempo de retencion Area %Area

(TR)mM

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

e 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 reaccion 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.



Figura A.2-1. Cromatograma de la reaccion de dodecano con Ru/TiO2 (1.5 % w/w) a t=2 h.

Tabla T.A.2-2 tiempos de retencién de los productos de crackeo del dodecano.

Tiempo de retencion Area %Area

(TR)M

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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