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Resumen

El objetivo de la presente tesis fue el desarrollo de un estudio cinético bajo condiciones
estacionarias y dinamicas sobre la deshidrogenacion oxidativa de etano para producir etileno
(DHO-Et) usando un catalizador de Ni-Sn-O. La investigacion se dividié en tres etapas que van

desde la experimentacion hasta el modelado cinético.

En la primera etapa, se sintetizé un catalizador de Ni-Sn-O mediante el método de
evaporacién descrito por Solsona et al. (2016) con relacién atomica de Ni/Sn = 20. Con base en
los resultados de analisis termogravimétrico, se establecié la temperatura de calcinacion del
catalizador en 500°C. Mediante DRX se identificd la coexistencia de ambos 6xidos metalicos,
NiO con geometria cubica, siendo el 6xido relacionado con el sitio activo, y el SnO2 como el
oOxido promotor de la selectividad hacia el etileno. El catalizador sintetizado presentd una
morfologia de nanoesferas con didametros efectivos alrededor de 20 nm observadas por
microscopia electrénica de barrido y microscopia electronica de transmisién, por lo que el area

superficial fue de 50 m2 g1, caracteristica de este tipo de estructuras.

En la segunda etapa, se llevo a cabo un estudio cinético experimental en el que se evalud la
reaccion de DHO-Et en un reactor tubular de lecho fijo con baja relacion de di/d, a presion
atmosférica, variando las condiciones de temperatura de 400-480°C, velocidad espacial (GHSV)
de 6,996-23,940 h-', masa del catalizador de 0.1-0.5 g y composiciones molares a la entrada del
reactor de etano de 0-9% y oxigeno de 0-6%. El reactor se operd en forma continua, es decir,
se us6 una misma carga de catalizador durante todo el experimento y se monitoreo la reaccién
en el tiempo, usando diferentes condiciones de reaccién. Los resultados mostraron que el
etileno, dioxido de carbono y agua fueron los principales productos de reaccion. En el caso de
los reactantes, el oxigeno fue la especie que se adsorbié y reacciond principalmente en la
superficie del catalizador influyendo en la velocidad de reaccion. Los datos experimentales
también mostraron que el catalizador de Ni-Sn-O fue activo y mas selectivo hacia etileno que
hacia CO; alcanzando selectividades de etileno del 80% con conversiones de etano de 10% a
440°C, presion atmosférica y con un tiempo espacial de 12.15 kgcat S molcons™?. Cabe resaltar

que el catalizador no presenté desactivacion durante la reaccidon mostrando estabilidad.



En la tercera etapa, con base en los resultados experimentales obtenidos en la evaluacion
cinética y datos reportados en la literatura, se planted un esquema global de la reaccion de
DHO-Et y se propuso un mecanismo de reaccion que sigue el formalismo de LHHW vy la
aproximacion del pseudo-equilibrio. Se desarrollé6 un modelo cinético que fue capaz de describir
las observaciones en estado estacionario y dinamicas a diferentes condiciones de operacion, el
cual resulté ser estadisticamente significativo. Los parametros también fueron estadisticamente

significativos y con sentido fenomenoldgico de acuerdo con los criterios reportados por Boudart.

Los resultados del modelo que describieron el comportamiento dinamico del catalizador,
mostraron que las velocidades de reaccidn se incrementaron proporcionalmente con respecto al
incremento de la temperatura donde la oxidacion de etano a etileno fue mas rapida que las
reacciones hacia COg, por lo tanto, el material fue mas selectivo hacia el etileno. A nivel de la
superficie del catalizador, el efecto de la temperatura influyd sobre la adsorcion y desorcion de
las especies, las especies xOH se desorben formando agua cuando la temperatura aumenta,
permitiendo que la cantidad de las especies *CO; aumente debido a las altas temperaturas y
favoreciendo las oxidaciones totales de etano y etileno. Por otra parte, hay dos especies de
oxigeno que participan en la reaccion: la primera xO2 que se encarga de llevar a cabo la
oxidacion selectiva o no selectiva del etano y la segunda *O que forma especies adsorbidas
*0O2. Sin embargo, un exceso de oxigeno adsorbido *O; favorece las oxidaciones totales hacia
CO..

Finalmente, el tiempo espacial también influyé en la adsorcidén de las especies, altos valores
de W/F disminuyeron la selectividad a etileno que se relaciondé con una alta actividad, la
fraccion adsorbida por oxigeno disminuyd indicando que esta especie se consumié por
completo en las condiciones que se evalué el material catalitico. Cabe resaltar que el
catalizador presenté estabilidad a diferentes temperaturas y fue selectivo hacia el etileno,

posicionandose como uno de los catalizadores mas prometedores en la DHO-Et.



Abstract

This thesis aimed to develop a kinetic study under stationary and dynamic conditions for the
oxidative dehydrogenation of ethane (DHO-Et) using a Ni-Sn-O catalyst. The research consists

of three sections.

In the first part, a Ni-Sn-O catalyst, with an atomic ratio of Ni/Sn=20, was synthesized by the
evaporation method reported by Solsona et al., 2016. The calcination temperature was
determined by thermogravimetric analysis, resulting in 500°C. DRX results showed the
coexistence of two metal oxides, NiO with cubic geometry, which performed the active phase
role, and SnO2, which worked as a promoter of the ethylene selectivity. Scanning electron
microscopy and transmission electron microscopy results showed the synthesized catalyst is
composed of nanospheres with effective diameters of around 20 nm. Thus, the surface area of

the material was 50 m2 g-1, which a characteristic magnitude of these types of structures.

In the second section, an experimental kinetic study was carried out for the DHO-Et reaction
evaluation using a tubular fixed-bed reactor, with a low tube-to-particle diameter ratio (di/d,). The
reactor operated at atmospheric pressure while varying the following reaction conditions: the
temperature range from 400 to 480°C, the space-time from 4.83 to 245.60 kgcat S molcare?, the
catalyst mass from 0.1 to 0.5 g, and molar compositions at the reactor inlet of ethane from 0 to
9% and oxygen from 0 to 6%. The reactor was operated in continuous mode, using the same
catalyst mass throughout the experiment, monitoring the reaction all over time, and performing
the reaction at different operation conditions. The results indicated that ethylene, carbon dioxide,
and water were the main reaction products. Regarding the reactants, the mainly adsorbed
species on the catalyst surface was oxygen which reacted and influenced the reaction rate.
Experimental data also indicated that the Ni-Sn-O catalyst was active and more selective
towards ethylene than towards carbon dioxide, reaching an ethylene selectivity of ca. 80% at an
ethane conversion of ca. 10% at 440°C, atmospheric pressure, and with a space-time of 12.15
kgeat S Molcars. It is worth mentioning that the catalyst did not exhibit deactivation during the

reaction.



In the third stage, a global scheme of the DHO-Et reaction was proposed based on the
experimental kinetic results and data reported in the literature. Subsequently, propounding a
reaction mechanism that follows the LHHW formalism, a kinetic model following the pseudo-
equilibrium approximation was developed. The kinetic model successfully described both the
steady-state and dynamic observations, being statistically significant and phenomenologically

acceptable according to Boudart's criteria.

The dynamic model results elucidated that the reaction rate increased with the temperature
increment; the ethane oxidation to ethylene was faster than the reactions towards CO,, and the
catalyst was more selective towards ethylene. At the catalyst surface level, reaction temperature
influenced the adsorption and desorption of the species; *OH species are desorbed to form
water when the temperature increased, allowing the augmentation of xCO;, species on the
catalyst surface due to high temperatures and favoring the ethane and ethylene total oxidations.
Moreover, two oxygen species involved in the reaction were identified. The first one (xO2) was
responsible for the selective and unselective oxidation of ethane, and the second one (*xO)
performed the regeneration of %O, adsorbed species. Nevertheless, an excess of adsorbed

oxygen (xO-) increases total oxidations towards COs..

Finally, the space-time also influenced the species adsorption; large W/F values led to lower
ethylene selectivity and high activity; besides, the adsorbed oxygen fraction (xOz) decreased,
indicating total oxygen consumption during the reaction conditions in which the catalyst was
evaluated. It is worth mentioning that the catalyst presented high stability at different
temperatures, being selective towards ethylene and positioning itself as one of the most

promising catalysts for the reaction of DHO-E®.
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Nomenclatura

Simbolos

A

o

logaritmo natural del factor pre-exponencial, mmol gcat! h-"
parametro de red (a, b 6 c), A
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Capitulo 1

Introduccion

Desde que el etileno se ha posicionado como una de las olefinas mas importantes en la
industria petroquimica debido a su alta reactividad, la deshidrogenacion oxidativa de etano
(DHO-Et) se ha convertido en una reaccion de gran interés industrial para satisfacer su
demanda. Comercialmente, el etileno es producido mediante el craqueo térmico de
hidrocarburos (nafta, gas natural, etc.) [1], sin embargo, este proceso es considerado como uno
de los mas costosos en términos energeéticos, ambientales y econdmicos. La principal
problematica se debe a la naturaleza endotérmica de las reacciones que se llevan a cabo en el
proceso, generando inconvenientes como son: altas temperaturas de operacién (>800°C),
generacion de cantidades considerables de COg, bajos rendimientos a etileno y formacion de
coque en el catalizador [2]. Por el contrario, la reaccion de DHO-Et es exotérmica y no esta
limitada termodinamicamente [3] por lo que se pueden alcanzar conversiones del 100% a bajas
temperaturas (<500°C), ademas, el uso de oxigeno como oxidante resuelve el problema del

coque, y con el uso de un catalizador activo y selectivo, los rendimientos a etileno aumentarian.

A pesar de sus ventajas, la DHO-Et se ha convertido en un reto en el ambito académico
debido a que su implementacién a nivel industrial aun no ha sido lograda [4], los principales
desafios son el desarrollo de un catalizador que satisfaga los requerimientos industriales en
cuanto a actividad, selectividad y estabilidad, y la eleccion del arreglo del reactor a escala
industrial. Una revisién en la literatura, ha mostrado que los catalizadores basados en 6xidos
mixtos de metales han presentado resultados prometedores [5-7], particularmente, el
catalizador de Ni-Sn-O es de los mas eficientes mostrando altas selectividades (90%) [8].
Investigaciones sobre este material [9,10] se han enfocado en caracterizar las propiedades
cataliticas del material a nivel laboratorio. Sin embargo, para este material aun no se han
reportado estudios cinéticos (experimentales y/o tedricos), lo cual es fundamental para tener un

mayor entendimiento sobre su comportamiento.



De hecho, en el ambito cinético los trabajos reportados en la literatura para la DHO-Et son
pocos, las evaluaciones cinéticas generalmente se han enfocado en evaluar el material en
condiciones estacionarias que, aunque proporcionan informacion util en cuanto al disefio del
reactor y condiciones de operacidén, no aportan la suficiente informacion para elucidar el
mecanismo de reacciéon. Un esclarecimiento mas estricto puede llevarse a cabo evaluando la
reaccién bajo condiciones dinamicas; no obstante, en el caso de la DHO-Et este tipo de

estudios son escasos [11].

De acuerdo con lo anterior, la presente tesis se enfoco en el estudio cinético de la DHO-Et
sobre el catalizador de Ni-Sn-O, evaluando el material bajo condiciones estacionarias y
dinamicas. Asimismo, este trabajo se encuentra estructurado de la siguiente forma: en el
Capitulo 2, se presenta un panorama de la importancia del etileno en la industria petroquimica,
asi como los procesos industriales para la produccion de esta importante olefina y se introduce
a la DHO-Et como una de las alternativas que actualmente se estudian para sustituir al proceso
convencional. El Capitulo 3, ofrece una revision de los diversos estudios que se han realizado
en la DHO-Et, indicando cuales son los principales catalizadores usados en esta reaccion, por
qué el catalizador Ni-Sn-O es uno de los materiales mas prometedores y cuales son sus
propiedades cataliticas. En esta seccién también se hace una revision bibliografica de los
estudios cinéticos que se han reportado para la DHO-Et explicando sus principales limitaciones
en cada estudio. En el Capitulo 4, se expone el planteamiento del problema, pregunta de
investigacion y los principales propésitos de esta tesis. En el Capitulo 5, se describen las
metodologias que se usaron para llevar a cabo la caracterizacion fisicoquimica del material, el
estudio cinético experimental y el desarrollo del modelo cinético. El Capitulo 6, aborda los
resultados obtenidos de esta investigacién, asi como el analisis sobre las propiedades
cataliticas, la evaluacién experimental y el comportamiento del modelo cinético del catalizador
de Ni-Sn-O durante la DHO-Et. Finalmente, en los Capitulos 7 y 8 se presentan las

conclusiones y perspectivas de este trabajo.



Capitulo 2

Generalidades

2.1. Caracteristicas del Etileno

El etileno es un compuesto quimico organico, su apariencia es la de un gas incoloro, con
aroma y sabor dulce. Esta formado por dos atomos de carbono unidos por un doble enlace y
cada carbono esta unido a dos atomos de hidrégeno, el angulo entre los dos enlaces carbono-
hidrégeno es de 117° (=120°), que corresponde a una hibridacioén sp?, ademas de que no puede
rotar porque todos los atomos estan en el mismo plano [12]. Aunque la molécula del etileno es
muy simple estructuralmente hablando, su importancia radica en su geometria molecular, un
doble enlace es un lugar de alta densidad de electrones, por lo que es susceptible de ser
atacado por electrdfilos, por ello, el etileno es un compuesto altamente reactivo y es participe en
varias reacciones de adicidén, oxidacion, polimerizacion, entre otras [2,13]. En la Tabla 2.1 se
resumen sus propiedades quimicas y fisicas.

Tabla 2.1. Propiedades del etileno [13,14].
Propiedades fisicas

Peso molecular 28.05 g mol!
Densidad relativa (agua = 1) 0.57
Temperatura de ebullicion -103.8°C
Temperatura de fusion -169.15°C
Presién critica 5137.18 kPa
Temperatura critica 282.9 K (10°C)
Presién de vapor 106.39 kPa
Temperatura de autoigniciéon 490°C
Temperatura de inflamabilidad 425°C

Limites de inflamabilidad
(% en aire por volumen)

Lim. Inferior = 2.7%
Lim. Superior = 36%

Propiedades quimicas

Acidez
Solubilidad en agua

44 pK,
Poco soluble



El etileno es uno de los compuestos quimicos mas importantes en la industria quimica, a
nivel mundial se consumieron 150 millones de toneladas en el 2017 y se pronostica que para el
ano 2025 la demanda global incremente en un 33.33% [15]. No obstante, en México la
produccién anual de etileno ha decrecido debido a la escasez de materia prima como el gas
natural [16]. Por otra parte, Estados Unidos también ha mostrado una disminucion en la
produccién anual de etileno obtenido de refinerias (ver Figura 2.1); sin embargo, se espera que
con el desarrollo de nuevas instalaciones de craqueo térmico de etano la produccién de etileno
aumente mas de una quinta parte de su produccion actual [17], aun asi el desarrollo de
crackers de etileno implica afios de desarrollo debido a que son proyectos caros y complejos, lo

que abre la puerta a la busqueda de nuevas alternativas en la produccion de esta olefina para

satisfacer su demanda.
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Figura 2.1. Produccién anual de etileno en México y Estados Unidos (Datos obtenidos de
SENER Yy U.S. EIA).

2.2. El etileno en la industria petroquimica

Aunque la reactividad del etileno es menor comparada con la de otras sustancias como el
acetileno, esta olefina es mas simple, segura y menos costosa para la manufactura de
productos utiles, por lo que se ha colocado como el compuesto mas importante en la industria
quimica en términos de volumen de produccion [13]. Respecto al consumo total, los derivados
del etileno que mas se producen son el polietileno y oxido de etileno, con una demanda
aproximada del 60% y 15%, respectivamente [18], que son primordialmente precursores en la

fabricacion de diversos plasticos, anticongelantes, etc., ver Figura 2.2. En menores cantidades



también se obtienen productos como etanol, detergentes, plastificantes e inclusive hormonas
que se utilizan en la agricultura para el crecimiento y la maduracion artificial de las plantas y
frutas [19,20].

Polietileno —% Plasticos

Oxido de Etileno H Etilenglicol Disolventes

Anticongelantes

Tensoactivos

] ] " Diclorurode | Cloruro de | .
Etileno ] o Polimeros de PVC
etileno | Vinilo
y - Poliestireno (plasticos)
Etilbenceno —| Estireno

Cauchos
" Acido acético |
Acetaldehido
Anhidrido acético

Figura 2.2. Productos derivados del Etileno [19].

2.2.1. Proceso convencional de produccion de etileno

En la actualidad, el craqueo térmico de etano, naftas, gas natural, entre otros hidrocarburos,
es la principal fuente de produccién de etileno [21]. A nivel de la reaccion, que es homogénea,
basicamente ocurre en competencia una produccién de etileno, como la reaccion de interés, y
reacciones no selectivas relacionadas con el craqueo térmico de los alcanos que se hacen
reaccionar con vapor de agua. Varias investigaciones [22-24], concuerdan que la reaccion de
craqueo térmico de hidrocarburos implica reacciones en cadena con la participacion de
radicales libres, en la reaccion selectiva del hidrocarburo se pierden hidrogenos para producir

etileno e hidrégeno molecular [25,26].

CoHg +eH —+CyHs + Hy AH; . =—-12.98kJ /mol  (2.1)
*CyHs - CyH, ++H AH',, =149.01kJ /mol  (2.2)
CoHg =CyH, +H; AHsgg =136.33kJ/mol  (2.3)



No obstante, también se tiene una cantidad considerable de reacciones no deseadas como

las siguientes:

2C,Hg — C3Hg +CH, AH;,, =—11.56kJ/mol (2.4)

C3Hg = C3Hg +H; AH;,, =124.91kJ /mol (2.5)

C3Hg = CyH, +CHy AH’,. =82.67kJ/mol (2.6)

C3Hg — CyH, +CHy AH;,, =133.45kJ /mol (2.7)

CoHy > CoHy +Hy AH',, =—31.51kJ/mol (2.8)

2C,Hg > CyH, +2CH,  AH[, =71.10kJ/mol (2.9)
CoHg+CoHy > C3Hg +CH, AH[,, =—-22.98kJ/mol (2.10)

Debido a que estas reacciones son homogéneas y en su mayoria endotérmicas, se
requieren altas temperaturas en el proceso del craqueo térmico. A nivel de operacion del
proceso, en un horno, una mezcla de hidrocarburos y vapor de agua son precalentados a
temperaturas entre 500°C y 680°C, posteriormente, la mezcla se alimenta a un reactor donde
se alcanzan temperaturas entre 800-1000°C y ocurre la ruptura de las moléculas, a la salida del
reactor, los efluentes son enfriados rapidamente a 349°C y los productos deseados son
finalmente separados mediante procesos de destilacion y absorcién [21,27]. Aunque el craqueo
térmico se ha utilizado por mas de 50 afios, esta tecnologia presenta varias limitaciones como:
la alta demanda energética (16-22 GJ/tonelada de etileno producido), la generacién de
cantidades considerables de CO; (1-1.6 toneladas/tonelada de etileno producido) dependiendo
del tipo de hidrocarburos que se alimentan, produccion de 6xidos de nitrégeno, formacion de
coque en las paredes del reactor lo que implica un incremento en los costos de mantenimiento
puesto que el proceso debe pararse constantemente [28], y se tiene un bajo rendimiento de
produccién de etileno, por lo que se requiere un complejo sistema de purificacion y separacion,

que involucra mas costos en el proceso [29].

A pesar de los varios inconvenientes del craqueo térmico, mediante este proceso se
produce, aproximadamente, el 68% de la produccién mundial de etileno, siguiendo el craqueo
catalitico con 29% vy el resto de la produccion proviene de otros procesos [30]. Actualmente, el
craqueo térmico se considera como uno de los procesos que mas contribuye al cambio
climatico que esta sufriendo el planeta, la produccion de altas emisiones de CO:> hacia la

atmosfera y el consumo excesivo de energia en el proceso son una de las principales causas



asociadas al fenomeno del efecto invernadero y por ende, a la aceleraciéon del calentamiento
global. Debido a las desventajas que presenta el craqueo térmico, en las ultimas décadas se
han propuesto posibles tecnologias para producir etileno [31-34] con los objetivos de
implementar procesos renovables, reducir contaminantes como el CO,, optimizar los

rendimientos a olefinas y minimizando los costos de produccion.

2.3. Alternativas en la produccion de etileno

En la Tabla 2.2 se muestra un cuadro comparativo de los procesos alternativos para la
produccién de etileno. Una reaccion atractiva para la produccion de etileno es la sintesis de
bioetileno que consiste en convertir biomasa a etanol, el cual puede ser deshidratado, la
reaccién de etanol a etileno es endotérmica requiriendo temperaturas de entre 200 a 500°C y
con el empleo de un catalizador, se han conseguido conversiones, selectividades y
rendimientos por encima del 95% a nivel laboratorio [35]. No obstante, esta reaccion presenta
varias limitantes para competir con el proceso convencional. Primero, la temperatura de
reaccion es un aspecto importante que considerar ya que a temperaturas menores a 200°C se
favorece la reaccion secundaria hacia dietiléter y mantener la reaccion en temperaturas arriba
de los 200°C, se traduce en un alto costo energético. Segundo, aunque el mejor de sus
catalizadores [36] ha logrado buenos resultados, la baja estabilidad del material presenta una
desventaja para la reaccion, ya que se ha observado desactivacién por formacién de coque.
Tercero, la poca disposicion de etanol y su alto costo, crea conflicto para considerar esta
reaccion como atractiva para producir etileno a nivel industrial. En términos de costos, el etileno
producido del craqueo térmico a partir de compuestos petroquimicos cuesta menos (600-1300
dolares por tonelada de etileno) que la sintesis de etileno a partir de etanol (1650 ddlares por

tonelada etileno) [37].

Aunado a lo anterior, la fabricacion de etanol a partir de biomasa actualmente, no parece
una via favorable ya que el bioetileno es producido a partir de cafia de azucar o almidon [38], en
términos econdémicos esto afecta a la demanda mundial de alimentos incrementando sus
precios y en cuanto al medio ambiente la produccién de cafa conlleva al cambio de uso de
suelo incrementando la deforestacion de bosques y selvas, pérdida de la biodiversidad,

aumento de las emisiones de CO. y por ende al incremento del calentamiento global.



Otra alternativa es la deshidrogenacién oxidativa de etano (DHO-Et) que parece ser una
reaccion prometedora para producir etileno, la reaccion se desplaza hacia los productos no
teniendo limitaciones termodinamicas y alcanzado conversiones de alcanos del 100% (Ver
apéndice A). Las principal ventaja en la DHO-Et, radica en que los alcanos se convierten en
olefinas teniendo reacciones exotérmicas [39-41], las cuales requieren bajas temperaturas de
reaccién con el uso de un catalizador adecuado (<500°C) que son menores en comparacion al
craqueo térmico, esto también resulta en un ahorro energético ya que no hay necesidad de un
suministro de calor externo, de hecho se ha reportado que el consumo especifico de energia en

la DHO-Et es 35%, menor respecto al proceso convencional [42].

Otra ventaja en la DHO-Et, es el uso de etano como materia prima, en primera porque el
etano es mas barato que la nafta u otro tipo de materia prima que se alimenta al proceso
convencional (4188 MXN/ton y 9624 MXN/ton sin |.V.A., respectivamente) [43] y segundo, la
disponibilidad de materia prima para la DHO-Et no es un problema, ya que el etano es extraido
a partir del gas natural proveniente de yacimientos convencionales y no convencionales (shale
gas) [44]. En cuanto a ventajas ambientales, la DHO-Et emite aproximadamente entre una
tercera a una quinta parte de las emisiones de CO; que produce el craqueo térmico.
Finalmente, el uso de un catalizador selectivo hacia etileno y con alta estabilidad, podrian
disminuir la formacién de CO y CO,, la formacién de coque y los costos de separacion en

comparacion al proceso convencional.

Tabla 2.2. Caracteristicas de los procesos alternativos para la produccion de etileno [42,45-47].

Proceso
Caracteristica
Sintesis de bioetileno DHO-Et
Temperaturas de reaccion >250 <500°C
Tipo de reaccion Endotérmica Exotérmica
Rendimiento de etileno 99% 70%
Produccion de CO» 6-10 ton/ton etileno @ 0.31 ton/ton etileno b

Materia prima Etanol Etano
Productos Etileno, agua Etileno

a Produccion de CO:z contemplando la produccion de etanol a partir de biomasa

b Produccion de COz incluyendo las emisiones en la produccion de oxigeno.



En la Figura 2.3, se muestra un esquema global de las reacciones principales que ocurren
en la DHO-Et. El etano y oxigeno reaccionan y forman etileno (r1) u 6xidos de carbono (r2y r3) y
agua, el etileno formado también reacciona con oxigeno teniendo la formacion de éxidos de
carbono y agua. Las oxidaciones totales son las reacciones secundarias que se intentan
minimizar con el uso de un catalizador selectivo a etileno [48]. Sin embargo, hoy en dia la
implementacion de la DHO-Et a nivel industrial no ha sido posible ya que no se ha encontrado
un catalizador lo suficientemente activo, selectivo y estable para evaluarse a escala industrial.
De tal forma que el desafio es encontrar un catalizador que ofrezca altas selectividades a
etileno (>90%), de preferencia altas conversiones de etano (>60%), a bajas temperaturas de
activacion (<500°C) [3,4].

Figura 2.3. Esquema de la reaccion de DHO-Et [49].



Capitulo 3

Antecedentes

3.1. Catalizadores usados en la DHO-Et.

En las ultimas cuatro décadas la mayor parte de las investigaciones en la reaccion de DHO-
Et, se han enfocado en la propuesta de catalizadores, evaluando la reactividad del material bajo
los efectos de la composicion del material, método de sintesis y condiciones de operacién [50].
Algunos catalizadores que se han evaluado en la DHO-Et se presentan en la Tabla 3.1, de

acuerdo con su temperatura de activacion se puede identificar tres tipos de sistemas [51]:

i) Aquellos catalizadores como Pt-Sn, Pty-AlOs, LaSro020x, etc., que presentan
rendimientos a etileno similares a los obtenidos en los procesos comerciales (48%),
pero las temperaturas de activacion estan por encima de los 800°C, y son selectivos
hacia compuestos no deseados [52,53].

ii) Los catalizadores que se basan en iones alcalinos, alcalinotérreos y oxidos de los
grupos IA y IIA como Li, Mg, etc., los cuales presentan altas selectividades, pero
temperaturas de activacion mayores a 500°C y su actividad no es estable [54-60].

iii) Los sistemas cataliticos basados en oxidos reducibles de metales de transicion (V,
Ni, Mo, Nb, etc.), aunque se obtienen rendimientos a etileno bajos, se ha logrado

disminuir la temperatura de activacion por debajo de 500°C [61-67,8].
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Catalizador

Pt-Sn

Pt/y-Al203

SmNao.028P0.0140x

SmSro0.20x

LaSro.020x

BaCl>-TiO2-Sn0O:2

LiFeO2-LaSrFe

a Temperatura de reaccion. ? Conversion de etano. ¢ Selectividad a etileno. ¢ Rendimiento de etileno.

Tabla 3.1. Catalizadores propuestos para la DHO-Et.

T[°C]2
873-920

890-1002

855-867

855-867

800-867

610-720

650-700

XcaHg P
72-76

41-95

\

50

\

50

>50

5-65.5

30-60

ScoHs ©
68-69

37-65

66-68

66-68

66-68

93-99

75-95

YcoHg @
49-52

<560

34-46

34-46

34-46

5-60.4

40-50

Observaciones

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La adicion de Sn
disminuye la selectividad hacia
COo..

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. Aunque la
produccién de CO:2 disminuye al
aumentar la temperatura, aumenta
la selectividad a CO, ademas se
produce propano y butano.

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. Se tienen altas
selectividades a metano y propano.
Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. Se tienen altas
selectividades a metano y propano.
Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La producciéon de
etleno y CO2 aumentan, no
obstante, el material es selectivo a
metano y propano.

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. Ademas de etileno
se observa metano, COy CO: a la
salida del reactor. El material no es
estable, hay una disminucion de la
actividad que se atribuye a la
pérdida de cloruro del catalizador.
Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La adicion de
LiFeO2 mejora la selectividad a
etileno, la disminucién de |la
produccion y selectividad a etileno
se atribuye al consumo de oxigeno
de la red activa.

Ref.
[52]

[53]

[54]

[54]

[54]

[53]

[56]
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Catalizador
LiCl/MnOx/PC

Li/MgO

Li/Ni/CaO

LiCl/Dy203/MgO

Co-TiO2

Zr-VPO

VOx/Al203

a Temperatura de reaccion. ? Conversion de etano. ¢ Selectividad a etileno. ¢ Rendimiento de etileno.

T[°C]=
500-650

500-700

550-650

450-595

450-550

400-475

470-550

Tabla 3.1. (Continuacién)

XC2Hs P
3.4-73

2.6-40

10-39

1-80

1.5-22

3-30

0.6-41

ScaHs ¢
58-87

20-75

90-94

22-80

60-75

95-98

23-79

YczHs d
10-64

>34

24-35

1-65

0.5-13

18-19

5-10

Observaciones

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. Se observa
acetileno al aumentar la relacién
C2oHs/O2 alimentada. Se tiene
pérdida de la actividad del material
a T>675°C.

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La adicion de Li
incrementa la selectividad a etileno;
no obstante, también se detecta
propano y butano a la salida del
reactor.

Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La relacion Ni/CaO
incrementa la produccion de COz,
la adicion de Li favorece Ila
selectividad a etileno la cual
disminuye al incrementar la
conversion de etano por efecto de
un incremento de la temperatura.
Se tienen reacciones homogéneas
y heterogéneas. La actividad del
material esta limitada por la
temperatura de fusion del material
(600°C).

La conversion es baja. El
catalizador muestra altas
selectividades a COa.

Se observa CO2 y CO como
productos principales, la adicion de
Zr incrementa la actividad del
catalizador.

El aumento en la conversién de
etano se relaciona con una
disminucion de la selectividad a
etileno y aumenta la selectividad a
COo..

Ref.
[57]

(58]

[59]

(60]

[61]

(62]

[63]
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Tabla 3.1. (Continuacién)

Catalizador T[°C]a XczHsP | SczHac | YcaHed | Observaciones Ref.
MoVSbO 340-400 | 10-65 | 82-98 52.5 | Se observa pérdida de la actividad | [64]
catalitica después del primer ciclo
de reaccion.
MoVTeNbO 340-420 | 0.2-37 | 10-98 | 10-75 | Es un material altamente selectivo | [65]

a etileno. No obstante, una alta
selectividad se relaciona con una
baja conversion.

Ni-Ta-O 250-400 6-60 63-82 27 Aunque la selectividad se mantiene | [66]
estable con el tiempo de reaccion,
la conversion de etano disminuye,
parece que altos contenidos de
talio son correlacionados con
desactivacion del material.

Ni-Nb-O 200-400 6-19 76-90 1-28 | Mas del 80% de su actividad | [67]
intrinseca original fue retenida
durante 72 h de tiempo de
reaccion.

Ni-Sn-O 350-375 | 10-15 | 85-89 9-13 | La adicién de Sn mejora la SczHs, | [8]
se aprecia una ligera pérdida de
actividad, pero el material es
estable después de 5h.

a Temperatura de reaccion. ® Conversion de etano. ¢ Selectividad a etileno. @ Rendimiento de etileno.

De acuerdo con la clasificacion que se presenta en la Tabla 3.1, los materiales que mas han
llamado la atencion son los del tercer tipo (con T<500°C), en particular los mas atractivos en
términos de su conversion y selectividad (>70%) son los catalizadores basados en oxidos de
vanadio y 6xidos de niquel, donde se observa que presentan mayores selectividades a etileno a

bajas temperaturas aunque bajas conversiones de etano [62-67,8].

Dentro de los catalizadores basados en oOxidos de vanadio, los materiales mas
prometedores son los oxidos mixtos multimetalicos de MoVTeNbO, que han presentado
rendimientos en algunos escenarios de reaccién del 75% a bajas temperaturas (340-400°C)

[68]. Este material esta compuesto principalmente por dos fases cristalinas denotadas como M1
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y M2, no obstante, la fase M1 del material que es ortorrombica es la que contiene los sitios
activos y selectivos que participan en la DHO-Et [69]. Aunque ha sido dificil identificar con
exactitud el papel de cada metal, se ha propuesto que el V es el responsable de la activaciéon de
etano, Mo mejora la actividad catalitica de los atomos V, el atomo de Te es asociado con la
formacion de una fase cristalina selectiva y Nb parece ser una especie que mejora la
selectividad [49,70]. Por otra parte, estudios reportan [71] que la estabilidad del catalizador esta
limitada a temperaturas de operacion menores a 550°C debido a que el atomo de Te se sublima
por el efecto del aumento de temperatura de reaccion [72], aunado al hecho de la complejidad
de la sintesis del catalizador. Investigaciones sobre este catalizador [73,74], concluyen que
estas limitaciones, y que la selectividad hacia olefinas disminuye drasticamente con la

conversion de etano, han dificultado su implementacién a nivel industrial.

Comparando los catalizadores a base de V, cuya composicion y métodos de sintesis son
bastante complejos, los materiales a base de Ni aparecen como compuestos que se pueden
sintetizar por métodos mas simples y econdmicos desde el punto de vista energético ya que
requieren menores temperaturas de calcinacion y se reportan como materiales con eficacia
similar a los catalizadores a base de V [75]. Las energias de activacién en los catalizadores a
base de Ni son bajas ya que se activa a temperaturas cercanas a los 350°C [76], aunado con el
bajo costo del NiO, han hecho que este tipo de catalizadores se considere como una de las
alternativas mas prometedoras para ser aplicados en la DHO-Et. Estudios cataliticos de
catalizadores a base de Ni se muestran en la Tabla 3.2. EI NiO por si solo presenta altas
conversiones de etano a bajas temperaturas; sin embargo, la selectividad a etileno es muy baja
(<30%) debido a que la mayor parte de etano se convierte a CO; [77], por lo que en la literatura
se ha propuesto dopar o soportar al NiO para mejorar la selectividad a etileno. De acuerdo con

el contenido de Ni en el material, se identifican tres tipos:

i) NiO soportado en alumina, sulfato de zirconia, K-Y zeolitas, heteroestructuras de

arcilla porosa, etc., (con contenido de Ni de 5-10% en peso, aproximadamente) [78-

82].

i) Catalizadores de NiO diluido con otros 6xidos como el TiO2 (con contenido de Ni
entre 20-50% en peso) [83].

iii) NiO promovido con ciertos metales, como Nb, W, Ce, Zr, Sn, etc., (con contenido de

Ni superior al 80% en peso de NiO) [7,8,84-87].

14



Catalizador
NiO-LiCl/SZ

NiO cargado
con MgO

Ni/K-Y

NiO/Al203

NiO/PCH-Ti

NiO diluido
en TiO2

Ni-Zr-O

Ni-W-O

a Temperatura de reaccion. ® Conversion de etano. ¢ Selectividad a etileno. @ Rendimiento de etileno.

Tabla 3.2. Catalizadores basados en NiO para la DHO-Et.

T[°C]a
500-650

475-600

500-625

350-450

450

450

250-430

250-500

XcaHeP | ScoHg ©
3-94 42-79
10-40 35-60
7-28 80
7.6-47 | 73-83
51.5 67.3
2.5-20 | 65-90
1-60 47-65
1-30 18-60

YcaHe d
3-73.7

36.8

6.3-34

34.7

40

23-40

Observaciones

Temperaturas mayores a 600°C
favorecen las reacciones homogéneas,
de tal forma que la conversién de etano
y selectividad a COx se incrementan
con la temperatura, teniendo una
produccién considerable de COx y CHa.
La reaccion ocurre a mas de 500°C,
ademas, el catalizador es altamente
selectivo hacia CO y COa.

La conversion de etano y selectividad a
COx se incrementan con la temperatura,
y ademas, se observan pequenas
cantidades de CHs como subproducto
de reaccion.

Es un material altamente selectivo a
etileno. No obstante, wuna alta
selectividad se relaciona con una baja
conversion.

El soporte mejora la dispersidon de NiO,
lo que disminuye la reducibilidad de NiO
a Ni, especies que favorecen la
formacién de CO..

La selectividad a etileno disminuye con
el aumento de la conversion, los
productos principales son C2Hs y COg,
también se produce CO, no obstante,
altas selectividades a etileno se
relacionan con una baja conversion.

La introduccion de Zr en NiO
incrementa la selectividad a etileno pero
disminuye la conversion de etano y
oxigeno.

Altos contenidos de W disminuyen la
selectividad a CO2, no obstante, la
selectividad a etileno es baja.

Ref.
[78]

[79]

[80]

[81]

[82]

[83]

[84]

[85]
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Tabla 3.2. (Continuacién)
Catalizador T[°C]= XczHsP | SczHac | YczHed | Observaciones Ref.
Ni-Nb-O 300-420 1-66 80-90 46 Se alcanzan selectividades a etileno de | [7]
hasta 90%, pero decrece la conversion;
la estabilidad del catalizador permanece
por 20 h.
Ni-Sn-O 200-450 2-20 60-90 9-20 | XczHe decrece ligeramente  (10%) | [8]
durante las primeras 5 h, durante las
siguientes 21 h la actividad se mantiene

constante.

Ni-Ag-O 250-340 | 0.5-15 | 8-46.4 1.1 No hay interaccién entre Ag y NiO, el | [86]
material es poco activo y muy selectivo
hacia CO..

NiO-CeO2 200-350 1-14 50-67 - La introduccion de Ce en NiO | [87]

incrementa la conversion de etano vy
selectividad a etileno, no obstante,
estos valores son todavia bajos.

a Temperatura de reaccion. ® Conversion de etano. ¢ Selectividad a etileno. ¢ Rendimiento de etileno.

En los catalizadores soportados [78-82], se ha logrado incrementar la conversion de etano y
selectividad a etileno, el soporte incrementa el area superficial, disminuye el tamafio de cristal
de NiO y distribuye el Ni heterogéneamente; ademas, las propiedades redox del material
parecen ser modificadas por la interaccidon del NiO con el soporte lo cual puede influenciar la
selectividad favoreciendo la formacion de etileno. En catalizadores diluidos [83], las
temperaturas son menores a 500°C, con altas selectividades a etileno y esta decrece
ligeramente con la conversion de etano, los resultados dependen fuertemente de la naturaleza

del diluyente (TiO,) y la carga de Ni.

Por otra parte, se han propuesto sistemas cataliticos de NiO promovido con otros metales
[6], la introduccién de un segundo metal modifica las propiedades de NiO, como son el area
superficial, tamano de particula, temperatura de reduccién del material, acidez de los sitios, etc.
Dentro de este tipo de catalizadores [7,8,84-87], los catalizadores de Ni-Sn-O y Ni-Nb-O,
presentan los mejores resultados en términos de selectividad y conversion, mostrando
comportamientos similares en cuanto a selectividades a etileno y estabilidad del material.
Ademas, se ha reportado [11] que, bajo condiciones reductoras, en el catalizador de NiO

promovido con Nb, las especies Ni2* se reducen completamente a Ni°, lo que conduce a la
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formacion de metano, coque e hidrégeno. Mientras que en el sistema catalitico de NiO
promovido con Sn se necesitan condiciones mas extremas para reducir parcialmente el
catalizador, lo que lo convierte en un material con alta estabilidad, ademas, su facil preparacion

(método de evaporacion) lo convierte en uno de los mas prometedores en la DHO-Et.

3.2. Propiedades cataliticas del catalizador Ni-Sn-O

Hasta la fecha, las pocas investigaciones sobre el catalizador de Ni-Sn-O [8-11,88], se han
enfocado en la evaluacion a condiciones de operaciéon limitadas y a la caracterizacion
fisicoquimica del material, con el objetivo de elucidar el efecto que el estafo tiene en el
catalizador de Ni-Sn-O. Estudios de difraccién de rayos X (DRX) [8,10,11], han demostrado que
en el catalizador de Ni-Sn-O se observaron solo dos fases correspondientes a NiO cubico y
SnO; tetragonal, siendo NiO la fase dominante, ademas, la adicion de Sn en el catalizador de
NiO ha sido relacionada con la disminucion del tamano de cristal lo que parece favorecer la

selectividad a etileno.

La presencia de Sn en el catalizador de Ni-Sn-O también modifica el area superficial del
catalizador, mediante estudios de fisisorcion de N, se determind el area superficial de los
catalizadores de NiO, SnO; y Ni-Sn-O, donde los resultados obtenidos fueron 15.4, 22.8 y 100
m?2/g, respectivamente, siendo el Ni-Sn-O el material que mostrd la mayor area superficial [8]. El
cambio en el area superficial también se atribuy6 a la adicion de acido oxalico como aditivo y al

método de preparacién empleado [9].

En cuanto a la morfologia del catalizador, micrografias obtenidas mediante microscopia
electrénica de barrido (SEM por sus siglas en inglés), mostraron que las particulas primarias no
son uniformes y tienen tamarfios entre 1-4 um, ademas, estudios de microscopia electronica de
transmisién con formacion de imagen en campo claro (BF-TEM por su siglas en inglés) indican
que las particulas primarias son agregados de particulas mas pequefas con un diametro menor
(1-5 nm) [10]. No obstante, es dificil distinguir las particulas de NiO y SnO; en el catalizador de
Ni-Sn-O debido a la aglomeracién. Sin embargo, los resultados de espectrometria de dispersion
de energia de rayos X (X-EDS por sus siglas en inglés) indicaron la presencia de ambos
metales Ni y Sn [8]. De esta caracterizacion, se concluye que el cambio en la morfologia del

catalizador se debe a la adicion de Sn 'y acido oxalico [9].
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Otro aspecto importarte sobre el catalizador, es conocer sus propiedades de reduccion,
mediante la técnica de temperatura programada de reduccion de hidrégeno (TPR-Hz) [8]. En
este sentido se ha encontrado que en el catalizador de Ni-Sn-O la reducibilidad disminuye y la
temperatura de reduccion aumenta respecto al catalizador de NiO puro de 290°C a 315°C,
respectivamente. Este cambio se atribuye a la interaccion de NiO con el promotor SnO». En otro
estudio de TPR, se encontré un comportamiento similar [11], se ha sugerido que las especies
de Ni, altamente reducibles, podrian transformarse parcialmente al agregar Sn en estado de
oxidacion 4+ (Sn4*) como promotor, lo que conduciria a una mayor selectividad a etileno en la
DHO-Et. Ademas, experimentos cataliticos en condiciones reductoras concluyen que el Ni-Sn-O
presenta baja reducibilidad, lo que se ha atribuido a la agregacién de particulas de SnO2 que
rodean las particulas de NiO; por lo que se concluye, que se puede lograr la interaccion
adecuada entre el promotor y el NiO sin introducir el estafio como dopante en la estructura

cristalina del 6xido de niquel.

Pruebas de espectroscopia de fotoelectrones de rayos X (XPS por sus siglas en inglés) [9]
muestran una caracterizacion mas detallada de la superficie del catalizador, donde en el
espectro de Nizpssz, los picos encontrados a 856.4 eV se han relacionado con la presencia de
iones Ni%*, especies NiO2*-OH y vacancias de Ni2* y a 861.4 eV se han asociado con una
transferencia de carga ligando-metal, no obstante, se ha sugerido que Ni®* no estequiométrico
es responsable de la oxidacion no selectiva hacia CO,. Aunque NiO es la fase dominante, la
energia de enlace de Snzd se observa en el pico a 486.5 eV, que se asocia con Sn**y SnZ*, Se
ha reportado [10] que el Sn* se reduce por el acido oxalico durante la sintesis del Ni-Sn-O,

resultando en la formacion de Sn2* y Sn° en el 6xido mixto.

Un analisis sobre la acidez de los sitios usando la técnica de desorcion a temperatura
programada de amoniaco (TPD-NHs) [8], sugiere que la presencia de sitios acidos de Lewis
desempefa un papel en la DHO-Et en catalizadores de Ni. Estos resultados muestran que el
catalizador de Ni-Sn-O tiene un mayor numero de sitios acidos en comparacion a los
catalizadores puros de NiO y SnO2, asi mismo, se observé que la selectividad al etileno es mas
alta para aquel material con la acidez mas alta; esto sugiere que las propiedades acidas/
basicas de los promotores probablemente modifiquen las caracteristicas de las especies de
niquel [88].
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La adsorcion de CO medida mediante la técnica de espectroscopia infrarroja por
transformada de Fourier (FTIR) [8], mostré bandas relacionadas con grupos hidroxilo y la
interaccion de CO con los sitios acidos de Lewis de Ni2* y Sn4+; con base en los resultados
obtenidos, se correlacioné que el numero y la fuerza de los sitios acidos de los catalizadores
debe influir en las propiedades de los catalizadores y por lo tanto, afectar el rendimiento
catalitico. Estudios de espectroscopia infrarroja con etileno adsorbido en la superficie [88]
mostraron bandas relacionadas con la interaccion de etileno sobre sitios de la superficie del
catalizador, se concluyé que debido a la fuerte interaccion entre el etileno y la superficie de los
catalizadores basados en NiO con propiedades acidas, el etileno podria bloquear sitios no
selectivos, aumentando asi la selectividad a etileno; sin embargo, la correlacién supuesta no es
sencilla en catalizadores basados en NiO, y también debe tenerse en cuenta factores
adicionales relacionados con el grado de coordinacién del catalizador que conduce a una

acidez de Lewis especifica.

Por otra parte, el papel del oxigeno en la DHO-Et es otra propiedad importante,
experimentos de intercambio isotopico de oxigeno [8] se utilizaron para determinar la
reactividad del oxigeno en la superficie. Los perfiles de 80, se atribuyeron a la activaciéon de
oxigeno molecular, reactividad de los atomos formados en la superficie, difusion dentro del bulk
y a la alta selectividad a etileno, mientras que perfiles de 0,180, se relacionaron con la rapida
recombinacion y reactividad de especies de oxigeno en la superficie, pero principalmente con la
alta selectividad hacia CO,, por otra parte, 6O, se relaciona con las especies de oxigeno
presentes en la red estructural del catalizador. Se encontré que la cantidad de 190,80, y la

relacion 180,'80,/160, es menor en el catalizador de Ni-Sn-O comparado con el NiO puro.

Considerando la técnica de espectroscopia Raman [11], reveld6 que el espectro del
catalizador de Ni-Sn-O tiene un comportamiento similar al catalizador de NiO puro, por lo cual
se dedujo que los atomos de Sn deben estar simplemente actuando como promotores de
superficie. Un estudio in situ de espectrometria de absorcion de rayos X (XAS) [11], mostro el
comportamiento en el tiempo del catalizador bajo condiciones de reduccion-oxidacion-reduccién
utilizando mezclas Hi/He, Ox/He y CyHs/He; mediciones de absorcion de rayos X cerca del
borde de la estructura (XANES por sus siglas en inglés) revelaron que Ni-Sn-O presento picos
caracteristicos de NiO y de Ni metalico; sin embargo, ambos catalizadores mostraron
comportamientos diferentes. ElI NiO mostrd una velocidad de reduccién de H2 mas rapida que la

observada para Ni-Sn-O en atmésfera de Ho/He. De acuerdo con estos resultados, la presencia
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de Ni metalico en el catalizador podria promover reacciones de reformado de etano (cuando los
experimentos se llevan a cabo en ausencia de oxigeno), provocando la formacién de depdsitos
de carbono en la superficie, lo que dificulta la reduccién de NiO; sin embargo, el catalizador de
Ni-Sn-O mostrd alta resistencia a la reduccién por etano, lo cual se atribuy6 a las caracteristicas
intrinsecas del material; ademas, se observdé que a medida que aumenté la temperatura,
disminuyo el grado de reoxidacion alcanzado, lo cual se atribuy6 a la distribucion de estafio en

el catalizador de Ni-Sn-O.

3.3. Cinética de la DHO-Et.

Histéricamente la catalisis ha sido relacionada con la ingenieria de reacciones [89]. Por un
lado, los estudios cataliticos ofrecen informacién sobre la superficie del catalizador y se
relaciona con resultados de la evaluacién del catalizador en términos de la selectividad y
conversion (formacion de enlaces entre el catalizador y las moléculas que reaccionan).
Respecto a la ingenieria de reacciones en general, y la cinética en particular, permite
caracterizar la velocidad a la que una reaccién ocurre, elucidando el mecanismo de reaccion y
desarrollando un modelo que relaciona la velocidad de la reaccion con el mecanismo de
reaccién y con las variables macroscopicas de operacion en el reactor (presion, temperatura,
concentracion de compuestos que intervienen en la reaccion, etc.). En este sentido, el modelo
cinético es el puente de union entre la escala microscopica a nivel del catalizador y la escala

macroscopica a nivel del reactor industrial.

En el caso de la deshidrogenacién oxidativa de alcanos (etano, propano y butano) [90-92],
un analisis de la literatura muestra que entre todas las investigaciones, sélo el 1.6% se han
enfocado en el modelado cinético [93]. La Tabla 3.3 muestra los modelos que se han
desarrollado para la reaccién de DHO-Et, éstos se han basado en formalismos empiricos como
la ley de potencias (LP) [5] o mecanisticos de tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson
(LHHW) [94], Eley-Rideal (ER) [90], Mars-van Krevelen (MvK) [100] o una combinacién de estas
[101,102] los cuales se han desarrollado para un catalizador especifico presentando en la
mayoria de los casos limitaciones experimentales, tedricas o estadisticas. Los estudios
reportados aun presentan incertidumbres sobre el mecanismo de reacciéon. En cuanto a los
reactivos, no se ha descrito aun qué tipo de oxigeno actua directamente sobre la DHO-Et ya
que se ha propuesto que es el oxigeno de la red cristalina, superficial o la participacion de mas
de una especie de oxigeno en la reaccion, por otra parte, no se sabe aun si el etano reacciona

desde la fase gas o como una especie adsorbida sobre la superficie del catalizador.
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En términos de los productos de reaccion, no se tiene claro si el etileno interacciona con la
superficie del catalizador para formar COy, pues no se tiene certeza en el mecanismo para la
produccién de éxidos de carbono, a pesar de ser un aspecto importante debido a que a altas
temperaturas se favorece la formacion de estas especies, tampoco se ha explicado la formacién
de agua y su influencia sobre el comportamiento del catalizador a pesar de que se ha
observado que afecta los niveles de conversion y selectividad. De igual forma, no se tiene claro
qué formalismo cinético sigue el mecanismo de reaccion (LHHW, ER o MvK) a pesar de que los
modelos Langmuirianos han descrito mejor los resultados experimentales. En cuanto a la
estimacion de parametros, algunos modelos cinéticos no reportan y no cumplen criterios

fenomenoldgicos y de significancia estadistica.

Finalmente, en la mayoria de los catalizadores propuestos para la DHO-Et (ver Tabla 3.3),
se han realizado estudios cinéticos a presién atmosférica lo cual es una limitante ya que para
que la reaccién sea implementada a nivel industrial se requieren altas presiones de operacion
(>1013.25 kPa) [4]. De este modo, las conversiones de etano podrian mejorar teniendo un
impacto benéfico en la economia del proceso debido a que disminuirian los costos de
separacion. Aun asi, pocas son las investigaciones que han estudiado el efecto de la presion en
la DHO-Et [96,97], los cuales han encontrado que a presiones mayores a 1013.25 kPa se tienen

altas selectividades a etileno (90%) a bajas temperaturas (280°C).

Experimentalmente, los datos observados son obtenidos mediante disefio de experimentos
de tipo superficie de respuesta o factorial tomando en cuenta solo el estado estacionario de la
reaccion [5] que, aunque son utiles para encontrar zonas de operacion convenientes para la
reaccién, no aportan suficiente informacion en cuanto a la reaccién en la superficie del
catalizador. A pesar de que los estudios dinamicos son una forma de esclarecer los
mecanismos de reaccion, son escasos en el estudio de la DHO-Et. Especificamente, para el
catalizador de Ni-Sn-O no se han encontrado estudios cinéticos para este material, los trabajos
que se han dedicado a estudiar este catalizador [9,67], se han enfocado en determinar sus

propiedades cataliticas y a mejorar el material.

En cuanto a la dinamica del catalizador [11], se han realizado experimentos transitorios con
el fin de evaluar la robustez del catalizador bajo condiciones reductoras, encontrandose baja
reducibilidad del material en ausencia de oxigeno con conversiones de etano menores al 0.5%

y selectividades a etileno del 93%, resultados que son relacionados a la reaccién del etano con
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las especies reticulares de oxigeno del catalizador, siguiendo un mecanismo MvK, sin embargo,

en aspectos cinéticos esta informacion requiere de mas estudios dinamicos, y de un desarrollo

de modelos cinéticos.

Modelo
LPa

LH®

LHe

Tabla 3.3. Modelos cinéticos propuestos para la DHO-Et.

Sistema
MoVTeNbO
P =101.33 kPa
T =400-480°C
VOx/Al203
P =101.33 kPa
T = 550-700°C
MoVTeNbO
P =101.33-
405.3 kPa
T =290-370°C

Consideraciones

Se estudid el efecto de Ila
temperatura y el tiempo espacial
mediante disefio experimental
tipo factorial 3k. Los productos de
reaccion son etileno, agua, COz2 y
CO. La transformacion de CO a
CO: es despreciable de acuerdo

con la informacién estadistica.

Se
triangular donde CO y CO:2 se

propone un esquema

comportan como un  solo

compuesto, la aproximaciéon
sigue el enfoque del pseudo-
equilibrio, la estimacion de
parametros presenta un intervalo
de confianza del 95%.

Aproximacioén del cuasi-equilibrio,
la adsorcion es el paso que
controla, la adsorciéon de oxigeno
es disociativa, el oxigeno de la
red causa la escision del enlace
C-H, y el oxigeno electrofilo la
formacion de C-O, se desprecia
la cobertura del catalizador por

COx.

Incertidumbres

No es clara la producciéon de CO:2
y CO. No explica el efecto del
agua sobre el comportamiento
del catalizador. No se tiene claro
si el etano reacciona desde la
fase gas o como especie
adsorbida. No se sabe aun si el
oxigeno que reacciona proviene
de la red estructural o de la
superficie del catalizador.

No toma en cuenta el efecto del
agua sobre la actividad del
catalizador.

Auln falta identificar qué tipo de
oxigeno participa en la reaccion
(estructural o de la superficie del

catalizador).

La influencia del agua en las
propiedades cataliticas debe de
resolverse mejor, puesto que no
se tiene claro como se forma, si
afecta la actividad del catalizador
ni como interacciona para formar
acido acético.

Ref.
[5]

[94]

[95]

a | P: Lev de Potencias, b LH: Langmuir-Hinshelwood, ¢ LHHW: Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,
d ER: Eley-Rideal, ©¢ MvK: Mars-van Krevelen.
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Modelo Sistema
LHp Li/Dy/Mg/O/Cl
P =101.33 kPa
T =580°C
LHHWe | MoVTeNbO
P =101.33 kPa
T =400-480°C
LHHWe | Ni/KY
P =101.33 kPa
T = 450-600°C
ERd VOx/SiO2
P =101.33 kPa
T = 380-520°C

Tabla 3.3. (Continuacion)

Consideraciones

El mecanismo distingue tres tipos
de moléculas, las de la fase gas,
las adsorbidas en la superficie y
disueltas, el modelo sigue el
pseudo-equilibrio,
siendo la reacciéon de etano con

enfoque del

el hipoclorito de la superficie el
paso lento. Se considera oxigeno
disociativo, y se desprecia la
adsorcién de agua.

Aproximacion pseudo-equilibrio,
adsorcion disociativa de oxigeno
y adsorcion asociativa de las
demas especies. El etano, agua y
oxigeno son los componentes
principales que se adsorben en la
superficie del catalizador.
del

equilibrio, la reaccion es el paso

Aproximacion pseudo-
controlante, adsorcién disociativa
de oxigeno. La estimacion de
criterios

parametros satisface

estadisticos y fenomenoldgicos.

Aproximacion del estado

estacionario. El alcano no es
adsorbido en la superficie del
catalizador y reacciona desde la
fase gas. La adsorcion del Oz es
disociativa. Consideran la

influencia del agua, soélo se
adsorbe el 3% en la superficie del
catalizador y se libera en la fase

gas.

Incertidumbres

No presentan criterios de

significancia  estadistica, asi
como las entalpias y entropias
de adsorcién, no esta claro qué
tipo de mecanismo sigue la

reaccion.

Se intuye que la adsorcién del
agua afecta
reaccion, sin embargo, aun falta

la velocidad de

una explicaciéon mas clara.
No hay claridad en la produccién
de CO y COa..

No se tiene claro la formacién de
agua en el catalizador. No hay
claridad en la produccién de los
compuestos CO y CO2. No se
sabe si la interaccion entre el
etileno y la superficie catalitica
afecta la selectividad a etileno.

No se reportan criterios de
significancia estadistica en el
modelo. No se reportan entropias
y entalpias de adsorcién. No se
tiene claro la producciéon de CO y
CO2, ya que éstos se suponen
como un solo compuesto. No se
sabe si el agua afecta la actividad
Aun hay
tipo de

participa en la

del catalizador.
incertidumbre en el
oxigeno que
reaccion (estructural o superficial).

Ref.
[98]

[49]

[99]

[90]

a LP: Ley de Potencias, b LH: Langmuir-Hinshelwood, ¢ LHHW: Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,
d ER: Eley-Rideal, ©¢ MvK: Mars-van Krevelen.
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Modelo
MvKe

LH

y
ER

LHHW | MoVTeNbO/TiO2

y
MvK

a LP: Ley de Potencias, ® LH: Langmuir-Hinshelwood, ¢ LHHW:

Sistema
Ni-Nb-O
P =101.33 kPa
T =240-400°C
MoVTeNbO
P =101.33 kPa
T =400-480°C

P =101.33 kPa
T =400-480°C

Tabla 3.3. (Continuacion)

Consideraciones

Considera dos tipos de sitios

activos. El oxigeno del
catalizador participa en la
reaccion 'y hay diferentes
especies de oxigeno

responsables de los diferentes
productos de reaccion

La velocidad de reaccion
experimental se calcula usando
ley de potencias. Se proponen
dos mecanismos, pero el de LH
es el que mejor ajusta los datos
experimentales, toma en cuenta:
dos sitios activos, adsorcién
asociativa para etano y etileno, y
adsorcion disociativa para
oxigeno. El modelo ER propone
adsorcioén disociativa de oxigeno,
un solo tipo de sitio activo, el
oxigeno adsorbido reacciona con
hidrocarburos en la fase gas, con
excepcion de etileno, hay re-
adsorcién de los productos.

Aproximacion pseudo-equilibrio,
un solo tipo de sitio activo, solo
se adsorbe agua y oxigeno en la
del

adsorcién disociativa de oxigeno

superficie catalizador,
y asociativa del agua, el oxigeno
reticular de la superficie el
catalizador en el que participa en

la reaccion.

d ER: Eley-Rideal, e MvK: Mars-van Krevelen.

Incertidumbres

No se sabe si existe una
adsorcion molecular débil casi
equilibrada de etano o si el etano
reacciona directamente de Ila
fase gaseosa. |Inicialmente,
desprecian el efecto del agua en
del

el ajuste modelo. No

presentan criterios de
significancia estadistica.

La prediccion de la produccién
de los COx no es buena. No se
sabe como el agua afecta la
actividad del catalizador. No hay
tipo de
oxigeno que participa en la

claridad total en el

reaccion (estructural o}
superficial).
Aun hay incertidumbre sobre si
el etano reacciona desde la fase
gas o sobre la superficie del
catalizador.

No explican la produccion de CO
y COz2 ni la interaccion del etileno
con la superficie del catalizador,
tampoco se tiene claro si el
etano reacciona de la fase gas o
como especie adsorbida

Ref.
[100]

[101]

[102]

Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,
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Capitulo 4

Planteamiento del problema

Debido a que los procesos convencionales presentan varias desventajas en la produccion de
etileno, tales como altas temperaturas (800-900°C), alta demanda energética, altas emisiones
de CO,, bajo rendimiento en la produccion de etileno y por lo tanto, altos costos de produccién,
ha crecido el interés por el desarrollo de nuevas propuestas para satisfacer la demanda de
etileno. De entre varias opciones la reaccién de DHO-Et parece ser una de las alternativas mas
atractivas, debido a varios aspectos: la exotermicidad de la reaccion, que hace que se requieran
temperaturas de reaccion menores a 500 °C con el uso de un catalizador adecuado, no tiene
limitaciones termodinamicas ya que la reaccién es espontanea (AG<0) y se alcanzan

conversiones del 100% inclusive a condiciones estandar de temperatura y presion.

No obstante, esta tecnologia aun no se ha implementado en la industria hoy en dia, puesto
que hay varios aspectos que deben ser tratados, uno de ellos es el desarrollo de un catalizador
altamente activo y selectivo. En la literatura se han propuesto diversos sistemas cataliticos, los
materiales basados en 6xidos mixtos de metales, parecen ser de los mas llamativos en cuanto a
actividad, selectividad y estabilidad. Dentro de este grupo, el catalizador de Ni-Sn-O ha
mostrado ser de los mas eficientes (conversiones del 20% vy selectividades de 90%,
aproximadamente) a bajas temperaturas (<500°C); sin embargo, aun hay carencias para la

comprension de su comportamiento cinético.

Los estudios cinéticos para la DHO-Et son pocos y los que hay se enfocan en experimentos
estacionarios que, aunque son utiles para el analisis y disefio del reactor, no aportan suficiente
informacién en cuanto a la reaccion en la superficie del catalizador. A pesar de que los estudios
dinamicos son una forma de esclarecer los mecanismos de reaccion, son escasos en el estudio
de la DHO-EL.
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4.1. Pregunta de investigacion

¢La caracterizacion cinética en estado estacionario y dinamico permitira elucidar los
mecanismos de reaccion sobre la superficie del catalizador de Ni-Sn-O durante la reaccién de
DHO-Et?

4.2. Objetivos
4.2.1. General

Analizar la cinética de la reaccion de DHO-Et sobre el catalizador de Ni-Sn-O evaluando el

comportamiento del catalizador bajo condiciones en estado estacionario y dinamico.

4.2.2. Particulares

a) Disefar y desarrollar experimentos para la evaluacién del comportamiento del
catalizador durante la DHO-Et bajo condiciones en estado estacionario y dinamico.

b) Proponer un mecanismo de reaccion para la DHO-Et sobre la superficie del catalizador.

c) Desarrollar un modelo que describa el comportamiento cinético del catalizador en estado

estacionario y dinamico.
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Capitulo 5

Metodos y técnicas experimentales

5.1. Método de sintesis del catalizador de Ni-Sn-O

El catalizador de Ni-Sn-O se sintetizé por el método de evaporacion reportado por Solsona y
colaboradores [8], partiendo de una solucion etandlica (Meyer, 99.5%) a 0.1237 M de nitrato de
niquel hexahidratado Ni(NO3),-6H.O como soluto y alcohol etilico (Meyer, 99.5%) como
solvente; se agreg6 acido oxalico (Meyer, 99.5%) como aditivo en una relacion molar de
Aditivo/Ni = 0.65, posteriormente, se afadié oxalato de estano (llI), SnC>04 (Sigma-Aldrich,
98%) como sal precursora del Sn, en una relacion de Ni/Sn = 20. Esta relacion se utilizé porque
en estudios realizados sobre el efecto de la relaciones atémicas Ni/Sn (4, 12, 20), mostraron
que a una Ni/Sn = 20 se obtuvieron los mejores resultados en términos de conversién de etano
y selectividad a etileno [8,103]. La solucion etandlica se evaporé a 60°C con agitacion continua.
El sélido obtenido se secd durante toda la noche a 120°C y posteriormente, se calciné durante

120 minutos con aire estatico a 500°C.

El uso de etanol como solvente sirvié para mantener los complejos metalicos independientes
debido a impedimentos estéricos, inhibiendo la formacién de la perovskita ademas de favorecer
la formacion de particulas nanométricas, y el aditivo favorece la cercania de los 6xidos

formados.

5.2. Técnicas de caracterizacion

En este apartado se describe la metodologia de las caracterizaciones del material, con el fin
de corroborar que el catalizador sintetizado es similar al reportado en el trabajo de Solsona ef
al., [8]. Las técnicas utilizadas fueron: absorcion atdmica, difraccidon de rayos X (DRX),
fisisorcién de N», analisis termogravimétrico (TGA), microscopia electrénica de barrido (SEM) y

microscopia electronica de transmision (TEM).
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5.2.1. Descomposicion de las sales precursoras

Con el propdsito de corroborar la temperatura de calcinacion del catalizador, se realizé el
analisis termogravimétrico de la muestra de Ni-Sn-O después del secado a 120°C. Esto permitid
identificar los posibles cambios de la estructura con respecto a la temperatura. Se llevé a cabo
en un equipo TGA-Diamond (Perkin Elmer) con rampa de calentamiento de 10°C/min entre
46°C a 600°C utilizando un flujo de aire de 200 mL min-'. La masa de la muestra fue de 18.75

mg.

5.2.2. Contenido metalico en el catalizador

Para determinar la concentracién de Ni y Sn presente en el catalizador, se utilizé la técnica
de espectrometria de absorcion atdmica, el analisis se llevd a cabo en un espectrometro de
emision atomica de plasma modelo Agilent MP-AES. Para analizar la muestra, se prepar6 una
digestion de 100 mg de catalizador de Ni-Sn-O en una solucion compuesta por acido nitrico (25
%v/v) y acido clorhidrico (75% v/v), la solucién se mantuvo en agitacion constante a 200°C,
hasta disolver el niquel por completo y asi tener una solucion libre de particulas sdlidas.
Finalmente, antes de la cuantificacion de metales en el espectrometro, la solucién se aford a

100 mL con agua desionizada.

5.2.3. Estructura y cristalinidad del catalizador
Se realiz6 difraccion de rayos X (DRX) para determinar las fases cristalinas del material. El

estudio se llevé a cabo mediante la técnica de polvos en un difractometro de BRUKER D-8
ADVANCE, equipado con radiacién a base de Cu Ka (A = 1.5406 A).

La intensidad de la difracciéon se midid en funcion del angulo 26 en un intervalo de 10-80°. El

tamano de cristal ( D) se calculé mediante la ecuacién de Scherrer (ecuacion 5.1)

KA

D—— %
Brwnm €0s 6

(5.1)

donde K es una constante que generalmente toma un valor de 1, A4 es la longitud de onda,
Lrwnm €s el ancho a media altura del pico de difraccion y @ es el angulo de incidencia de
acuerdo con la ley de Bragg

nA = 2dsend (5.2)

28



donde N es un numero entero que corresponde al orden de reflexién, A es la longitud de onda
de los rayos X, d la distancia interplanar entre dos planos reticulados y @ el angulo que se

forma entre los rayos X que inciden y el plano reticular reflectante.

Adicionalmente, se realiz6 el calculo de los parametros de red (ap) para el NiO y el SnO», con

base en la ecuacion que relaciona la distancia interplanar con los indices de Miller

1 h* k% I
LR A 53)

donde d es la distancia interplanar, h, k, Ison los indices de Miller y a, b, C los

parametros de red.

Asi, para estructuras cristalinas clbicas, donde a = b = C, la ecuacion 5.3 se expresa como:
dzzaz(h2+k2+|2) (5.4)
y para estructuras tetragonales, donde a= b+ c:

R S 55
d2  a?  ¢? '

5.2.4. Morfologia del catalizador.

La morfologia del catalizador Ni-Sn-O se observd por microscopia electronica de barrido
(SEM) en un microscopio JEOL, JSM-7600F. La muestra se depositd en laminillas de aluminio
para el analisis. Las imagenes fueron capturadas con un detector para electrones secundarios
(SEIl). Se empled un voltaje de 15 kV. También se hizo Espectroscopia de Energia Dispersiva
de Rayos X (EDS) en las particulas analizadas para identificar cuantitativamente la abundancia

relativa de cada elemento que la compone.
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El catalizador Ni-Sn-O también se caracterizd con un Microscopio Electronico de
Transmisiéon (TEM) JEOL JEM-2100F que cuenta con contraste Z en campo claro. La
distribucion de diametros de las particulas sintetizadas se obtuvo midiendo con el software
Imaged directamente de las micrografias. Se midieron aproximadamente 90 nanoparticulas en

cuatro micrografias

5.2.5. Propiedades texturales

El area superficial del catalizador se determiné utilizando la ecuacion de Brunauer-Emmett-
Teller (BET) (ecuacion 5.6) a partir de los datos de fisisorcion de N, a temperaturas criogénicas
de 77.35 K (-195.8°C). El experimento se realizd en un equipo Autosorb marca Quantachrome

previo pre-tratamiento a 400°C en vacio.

P =|:CBET —1}£+ 1 (5.6)
V(R -P) | VaCger |R  VmCeer
CBET = e(ql_qL)/RT (57)

donde V es el volumen total adsorbido, P la presion, Vm el volumen adsorbido en la primer
monocapa, P, es la presion de saturacion de vapor del gas adsorbidoy Cggt la constante de
BET que es aproximada mediante la Ecuacion 5.7, donde Q; es el calor adsorbido en la primer

monocapa y q; el calor de licuefaccion del adsorbato.

5.3. Sistema de reaccion
5.3.1. Equipo experimental

La evaluacién cinética del catalizador se realiz6 en una unidad de microrreaccién
MICROMERITICS PID ENG & TECH modelo MA12216, que puede operar en un amplio rango
de condiciones de presion (100-10000 kPa) y temperatura de reaccion (25-1000°C). En la
Figura 5.1 se presenta un diagrama del arreglo del sistema de reaccion, el equipo permite
suministrar liquidos y/o gases como alimentacion, en este caso, los gases de alimentacion se
alimentan a través de cilindros a presién, conectados a un regulador de dos vias utilizado para
monitorear la presion interna del cilindro y para ajustar/visualizar la presion de salida a proceso.
La unidad de microrreaccion cuenta con tres entradas en las que se puede alimentar

etano/etileno, oxigeno/aire y nitrgeno como inerte, cada corriente pasa a través de una valvula
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de cierre de linea. En este caso, etano (Praxair, 99.99%), oxigeno (Infra, 99.99%) y nitrégeno
(Praxair, 99.99%), se alimentan a un reactor tubular de lecho fijo por medio de un sistema de
controladores de flujo masico ((MFC) HI-TEC BRONKHORST) que proporcionan un flujo
conocido y controlado de gases. El reactor esta fabricado de acero inoxidable 316-L, con
longitud de 305 mm, diametro interno de 9 mm y que opera isotérmicamente. El interior del
reactor consta de una placa porosa que se encuentra fija a media altura del reactor y un
termopar tipo K (encerrado en una funda de Inconel de 1.5 mm de diametro), que se inserta a
través del extremo superior y esta en contacto con el lecho del catalizador, lo cual permite leer
temperaturas de reaccion con tiempos de respuesta de milisegundos. La unidad cuenta con un
sistema de control PID para los flujos de alimentacion, la temperatura de reaccion, la
temperatura de la cdmara del reactor, la presion y el nivel del condensador, cada parametro se
controla y monitorea en modo automatico por medio de un software (PROCESS@) instalado en
una computadora Dell, con sistema operativo Windows 7 Professional, procesador Intel R Core
TM i3-2120 CPU @ 3.30 GHz y 4.0 GB en RAM.

MFC-D1
X Y o Sl

PRV-01 VM-01 ve-o1
a g MFC-02
\!{ \.I't:f:[ﬂ VC‘:DE
PRV-02 MEC-03
\!I P \.I'CI—IIB
PRV-03 VM-03
9lle
=
I LE
3lle] 1= dL It
G | | ro1
=
c-01 C-02 C-03 F-02
MNotacion
C Cilindro GASES )
MFC | Controlador de flujo masico
LIC Controlador e indicador de nivel @
PIC | Controlador e indicador de presion
PVR | Vahula reguladora de presion
R Reactor
Tic Controlador e indicador de temperatura LiQuiDos »
VA Valvula de 6 vias

Figura 5.1. Diagrama del arreglo de la unidad de microrreaccion [103,104].



Los gases producidos (etano, etileno y didxido de carbono) se analizaron a la salida del
reactor con un cromatégrafo de gases (GC, por sus siglas en inglés) marca Agilent Tech modelo
6890A. Los productos son transportados a 120°C por medio de una columna HP-PLOT Q de
dimensiones 30mA~530mA~50m, hacia un detector de conductividad térmica (TCD) vy
posteriormente, a un detector de ionizaciéon de flama (FID), en los cuales se analizan
compuestos inorganicos e hidrocarbonados, respectivamente. EI GC opera con la alimentacion
de Nitrégeno (praxair, 99.999%) como gas de acarreo e Hidrégeno (praxair, 99.99%), aire
(praxair, 99.999%) y/o aire extra-seco para el funcionamiento del FID. EI GC se controla
mediante un software (Chemstation) instalado en una PC HP Vectra vl420 (procesador Intel ®
Pentium 4 ® CPU a 2.4).

Etano .
-

Oxigeno

Nitrogeno Entrada de gases

Zona de calentamiento Unidad de microrreaccion

Lecho fijo Reactor
Trampa de agua Salida de gases
L2 co: 02
Cromatografo de gases Sensores

Figura 5.2. Diagrama del equipo experimental usado en la reaccion de DHO-Et [103,104].
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Adicionalmente, a la salida del cromatografo, se acopld un sistema de monitoreo de CO; y
02, que consta de dos sensores de gas (marca Vernier) conectados en serie, respectivamente.
El sensor de CO, monitored la cantidad de radiacién infrarroja absorbida por las moléculas de
CO: y opera en dos rangos de medicion, el bajo de 0-10000 ppm y el alto de 0-100000 ppm, a
25°C y presién atmosférica. El sensor de oxigeno mide el gas en el aire en un rango de 0-27%.
Cada sensor es conectado a una interfaz (Vernier LAbPro), la cual traduce la informacion de los
sensores en tiempo real donde los datos son observados mediante el software Logger Pro,
instalado en una computadora Dell, con sistema operativo Windows 7 Professional, procesador
Intel R Core TM i3-2120 CPU @ 3.30 GHz y 4.0 GB en RAM. La Figura 5.2 muestra el arreglo

del sistema usado para la prueba de la reaccién de DHO.

5.3.2. Evaluacion cinética.

Con la finalidad de evaluar el comportamiento cinético del catalizador, la reaccién de DHO-Et
se llevé a cabo alimentando al reactor mezclas de etano, oxigeno y nitrdgeno, operando a
diferentes condiciones de reaccidon. Se realizaron dos conjuntos de experimentos, el primero
consistio en evaluar el catalizador en estado estacionario, variando la temperatura de reaccion
de 350 a 520°C, la presion de 101.33 a 506.63 kPa, la composicion molar de O; en la
alimentacion de 0 a 9% y el tiempo espacial W/F (masa del catalizador/flujo de etano) de 10.63
a 245.60 kgcat S molcons™®; se usd una masa de catalizador de 0.5 g diluida en 1 g de inerte

(carburo de silicio) y se utilizé carga fresca de catalizador para cada experimento.

El segundo grupo consisti6 en evaluar el catalizador bajo condiciones de operacion
dinamicas, se realizaron barridos de temperatura, composicion molar de O alimentado y tiempo
espacial W/F. La reaccién se monitored desde el inicio hasta el apagado del reactor usando una
sola carga de catalizador durante todo el barrido. La Tabla 5.1 presenta el disefio de
experimentos donde se establecen las condiciones experimentales de cada reaccion. Las
primeras siete filas de la tabla corresponden a los barridos de temperatura que en la mayoria de
los casos varié de 400 a 480°C manteniendo constantes las demas variables (P, W/F, %C:Hein,
O2in, Y Weat). Similarmente, para los otros experimentos solo se varid la concentracion molar de

oxigeno alimentado (filas 8-11) y el tiempo espacial W/F (fila 12-16).

33



Tabla 5.1. Disefio de experimentos para la evaluacion cinética en estado dinamico de la DHO-
Et.

No. | P [kPa] TI[°C] WI/F [kgcat S molcaHs] %C2Hsin %O2in Weat [g]
1 101.33 400, 440, 480 122.80 9 3 0.5
2 | 101.33 400, 440, 480 74.79 9 3 0.5
3 | 101.33 400, 440, 480 48.33 9 3 0.5
4 | 101.33 400, 440, 480 245.60 4.5 6 0.5
5 | 101.33 400, 440, 480 149.58 4.5 6 0.5
6 | 101.33 400, 440, 480 96.66 4.5 6 0.5
7 | 101.33 | 360, 400, 440, 480 10.63 7 6 0.075
8 | 101.33 480 122.80 9 2,4,6,8,10,12 0.5
9 | 101.33 480 74.79 9 2,4,6, 8,10, 12 0.5
10 | 101.33 480 48.33 9 2,4,6,8,10,12 0.5
11 | 101.33 440 12.15 9 2,4,6,8,10,12 | 0.075
12 | 101.33 480 245.60, 122.80 45,9 6 0.5
13 | 101.33 480 149.58, 74.79 45,9 6 0.5
14 | 101.33 480 96.66, 48.33 45,9 6 0.5
15 | 101.33 450 12.28, 7.48, 4.83 9 6 0.05
16 | 101.33 450 24.56, 14.96, 9.67 9 6 0.1

5.3.3. Cuantificacion de los efluentes del reactor

Las concentraciones a la salida del reactor se determinaron mediante cromatografia de
gases utilizando curvas de calibracion para el etano, etileno y CO2 (ver Apéndice B). Para
evaluar la calidad del experimento en términos de la masa de recuperacién, se determinaron los
balances de carbono como se muestra en la ecuacion 5.8. Se considera como un experimento

adecuado cuando el porcentaje de carbdn oscila entre el 95-105 %C .

nf
ZCnFn

%C = rqgl—xmo % (5.8)
ch Fio
k=1

Donde C, es el nimero de atomos de carbono del componente n, F, el flujo molar del

componente n a la salida del reactor, Cy y Fko el numero de atomos de carbono y el flujo molar

del componente k alimentado al reactor, respectivamente.
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Después de obtener los flujos molares, se calculan las variables de respuesta, en el caso de
la conversion de la especie k ( Xy ), se define como los moles de hidrocarburo reaccionado
entre los moles de hidrocarburo alimentado, mientras que la selectividad de la especie n (S,)),
se define como la relaciéon entre los moles producidos del componente n y los moles de etano
que reaccionan, por otra parte, el rendimiento (Y,,) se define como la cantidad de etileno
producido entre la cantidad de etano alimentado inicialmente, respectivamente. Las expresiones

matematicas se expresan como:

%X, _ PP 100 (5.9)
0
%S, =— 100 % (5.10)
Ck(FkO _Fk)
%Y, =Snn 100 06 (5.11)
Ckao

donde FkO y F son los flujos molares del componente k (C2Hs 6 O2) en la entrada y salida del

reactor, F, es el flujo molar del producto n (CoHs 6 COz), C, y C, el nimero de atomos de

carbono presentes de la especie k o n.

5.4. Modelo cinético

En el diseio de reactores, la transicion de la escala molecular a la escala industrial hace del
modelo cinético el aspecto mas importante en la ingenieria de rectores. EI modelo debe
describir, predecir y proporcionar informacion sobre el comportamiento cinético y catalitico del
material. La propuesta del esquema de reaccion y del mecanismo de reaccion es uno de los
primeros pasos en el desarrollo de un modelo cinético. El esquema de reaccion se propone a
partir de observaciones experimentales; en el caso de la DHO-Et sobre el catalizador de Ni-Sn-
O las especies participantes en la reaccién se identificaron con base en la cromatografia de
gases (etano, etileno y didxido de carbono), por lo que en este estudio, se propuso el siguiente

esquema de reaccion global:
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R, : 2C,Hg +0, = 2C,H, + 2H,0 (5.12)
R, : 2C,Hg +70, —4CO, +6H,0 (5.13)

Ry :C,H, +30, — 2C0, +2H,0 (5.14)

donde el etano se oxida selectivamente a etileno y agua ( R;), el etano también reacciona con

oxigeno para formar diéxido de carbono y agua (R, ), asi mismo el etileno también se oxida

totalmente (Ry3).

Con base en el esquema de reaccion global propuesto, se propone un mecanismo de

reaccion que describe las reacciones superficiales en el catalizador de Ni-Sn-O y sigue el

formalismo de Langmuir-Hinshelwood, por lo que se consideran las siguientes suposiciones:

i)

ii)

Vi)

Se considera la ley de accién de masas y la teoria del campo medio para representar las

velocidades de reaccién de cada paso del mecanismo.

Se considera que existe un solo tipo de sitio activo (%) sobre la superficie del

catalizador, el cual se relaciona con el Ni.

Existe adsorcidon competitiva por los sitios activos tanto de los reactivos (etano y

oxigeno) como de los productos (etileno, diéxido de carbono y agua)

La adsorcién del oxigeno sobre la superficie del catalizador se considera como

asociativa.

Se considera que todos los pasos de reaccion superficiales se llevan a cabo sobre un

numero finito de sitios activos

El modelo se basa en el enfoque del pseudo equilibrio, es decir, se considera que un
paso es el que determina la velocidad de reaccion mientras que los otros ocurren

demasiado rapido que se consideran en cuasi-equilibrio.

vii) Se considera que la formacion del agua ocurre mediante la participacion de especies

OH.
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En la Tabla 5.2 se muestran los pasos de la reaccién de DHO-Et, que se tomaron en cuenta
para el desarrollo del modelo cinético. Los pasos de adsorcion | y I, se llevan a cabo sobre el
sitio activo representado por 3, los pasos lll, IV y V representan las reacciones superficiales, los
pasos VI, VII, VIII corresponde a la desorcion de los productos y el paso IX representa un paso
de regeneracion de sitios del catalizador. También en la Tabla 5.2, se incluye el numero
estequiométrico de Horiuti (0p;) que describe el numero de veces que cada paso de adsorcion,
reaccion y desorcion ocurre para completar un ciclo catalitico que complete las reacciones

globales (ecuaciones 5.12-5.14).

Tabla 5.2. Propuesta del mecanismo de reaccion y ciclos cataliticos para la DHO-Et en

catalizadores de Ni-Sn-O.

Q
o

Pasos de reacciéon OR,
| O, +*x2*0, 1
I CoHg+*z2+C,yHg
m  *CyHg +*0, —*CyH, +*(OH),
Iv  #CyHg+5%0,—>2%CO, +3%(0OH), +*
V. *CyH,+4%0,—>2%CO, +2%(0OH),
VI #CH, 2 CoHy +
vil *CO, 2CO, +*
vill *(OH), 2 H,0++*0
IX *O+*0zZ=2*0, +*

N © N © O N DN
w o A O O N O N N
N N -

-_—

Conforme al mecanismo de reaccion propuesto, las expresiones de velocidad (I,) se

expresan como:

f = kiNgPo, 6, —kiNsbo, (5.15)
iy = KoNgPe 10 —KoNsb (5.16)
fiy = KksNsbc, 1, 6o, (5.17)
iy = KgNse 100, (5.18)
K =ksNsbe,m, 6, (5.19)
k1 =KsNsb,n, —KeNsOiPe i, (5.20)
k1 =k7Nsbco, —k7Nsb,Peo, (5.21)
K =kgNsfor —keNsboPi 0 (5.22)
fix =KgNsbo” —kgNsbo, b, (5.23)
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donde Kijy Ki representan las constantes cinéticas, Nges la concentracion de sitios totales,
6. la fraccion de sitios activos libres, 6, la fraccion de sitios activos ocupada por la especie ny
P, la presion parcial de la especie n. Ademas, existe conservacion de la fraccion que ocupan

las diferentes especies en la superficie catalitica, por lo tanto:
9* +6C2H6 +0C2H4 +902 +0C02 +90H +90 =1 (524)
Asimismo, los pasos lll, IV y V se consideran como los pasos de reaccion controlantes que

determinan la velocidad de reaccion; por consiguiente, la fraccion de sitios que ocupa cada

componente n se expresa como:

0,11 = Kemte Poytic O (5.25)
Oc,h, = Keym, Foom, O (5.26)
6o, = Ko, Po, 6. (5.27)
Oco, = Keo, Peo, b (5.28)
0o = (KoKo,Po,) 20, (5.29)
fors = Kon (KoKo, Po,) 2 B o 6. (5.30)

donde K, es la constante de equilibrio de adsorcion del componente n.

Asi, la fraccidon de sitios vacios se obtiene al sustituir las ecuaciones 5.25-5.30 en la

ecuacion 5.24, reordenando:

1
0,= (5.31)

1+ Ke,hs Peotg + K, PeoH, + Ko, Po, +Keo, Feo, +(KoKo, Poz)}/2 +Kon (KoKo,Fo,) 2Pr,0

Las tasas globales de reaccion de las ecuaciones 5.12-5.14 se expresan como:

v 2

Rl = k3N5K02 KC2H6 P02 PC2H6 (9*) (532)
v 2

R2 :k4NSK02KC2H6P02PC2H6 (9*) (533)
v 2

R3 = k5N5K02 KC2H4PC2H4P02 (9*) (534)
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donde, la dependencia de la constante cinética (K; ) con la temperatura es de tipo Arrhenius y la
dependencia de la constante de equilibrio de adsorcién ( K, ) con la temperatura es descrita por
la ecuacion de Van't Hoff, para disminuir la correlacion estadistica entre los parametros

cinéticos ambas ecuaciones se expresan en su forma reparametrizada:

ki = exp{ﬁ{ -~ E;'i (%_Ti*ﬂ (5.35)
AS, AH (1 1
K _exp|: = = (T T*H (5.36)

donde A es el logaritmo natural del factor pre-exponencial, E, ; la energia de activacion, T la

temperatura de reaccién, T  la temperatura de reacciéon promedio, R la constante de los gases
ideales, AS, la entropia estandar de adsorcién del componente ny AH, la entalpia estandar

de adsorcion del componente n.

Para describir las observaciones en estado estacionario en el reactor experimental, de
acuerdo con un analisis hidrodinamico y de resistencias inter e intraparticula, se considera que
el patron de flujo es tipo flujo piston y que las resistencias de transferencia de calor y masa inter
e intraparticula son despreciables. Asi, el balance de masa en el reactor para cada componente

N se expresa como:

dFy _ R, (5.37)
dWCEl'[

con condicioén inicial para cada compuesto n:
Fo = Fn, Para Wy =0 (5.38)

donde F, es el flujo molar de la especie n a la salida del reactor, W.;; es la masa del
catalizador en el reactor y R, la velocidad de reaccion de componente, la cual esta definida
como la sumatoria del producto del coeficiente estequiométrico del componente n (v,) y las

velocidades de reaccion global de la especie n en la reaccion i (R, ;).
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N
Ry = VaRni (5.39)

Por otra parte, la evaluacion del comportamiento dinamico del catalizador en el reactor
tubular de lecho empacado se describid con la siguiente ecuacion que considera la

acumulacién, y los efectos por conveccion.

agt” =-v, a;:zn +p%vn Rnj (5.40)
con condicion inicial:

t=0, C,=C, (5.41)
y condicién de frontera:

z=0, C,=C, (5.42)

donde C,, es la concentracién del componente n en el tiempo £, C,q la concentracion inicial del
componente n, z longitud del lecho, V, la velocidad del fluido en la direccion z, p densidad del
lecho, v, el coeficiente estequiométrico del componente ny R, ; la velocidad de reaccion global

de la especie n en la reaccion i.

Expresando la ecuacién 5.40 en términos de flujos molares y adimensionalizando las

variables t y z, se tiene la siguiente ecuacién parcial:

oF,  oF, N
=——04W v.R,: 5.43
81 6§ Catjg1 n'*n,i ( )
con condicion inicial:
=0, F,=F, (5.44)
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y de frontera:
&=0, K =Fy (5.45)

donde, Fn es el fluo molar del componente n, 7 tiempo adimensional, & longitud de
adimensional, W, peso del catalizador, v, el coeficiente estequiométrico del componente n'y

R, la tasa de reaccion de la especie n en la reaccion i.

Asi mismo, las variables adimensionales estan definidas como:

. (5.46)
L= 1Q (5.47)
Wcat

donde, Q es el flujo volumétrico, z la longitud del lechoy p es la densidad del lecho.

5.4.1. Estimacion de parametros cinéticos

El ajuste de las observaciones experimentales con el modelo cinético se llevdé a cabo
minimizando la suma de los cuadrados de los errores entre los datos observados
experimentalmente y los datos calculados por el modelo, que en principio desprecia el término
de acumulacion (ver ecuaciones 5.37-5.39). El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias
(EDQO’s), es resuelto mediante la subrutina DVODE, la cual nos proporciona expresiones
algebraicas para los flujos molares de cada componente. Esta subrutina utiliza de métodos
numéricos multipaso como Coeficiente Variable de Adam Moulton y la férmula de diferenciacion
hacia atras (BDF, por sus siglas en inglés) [105], para obtener el orden y tamafio de paso en la
interpolacion polinédmica. Estos métodos se consideran eficientes debido a que usan la
informacién de puntos anteriores y sus derivadas en la aproximacién del siguiente punto
(diferencias finitas). DVODE también resuelve las expresiones algebraicas usando el método de
Newton modificado, donde la matriz Jacobiana es calculada numéricamente [106]. A

continuacioén, se define la funcion objetivo:

I’]resp nexp

RSS(8)= 2 Wa > (Finn - lfm,n)2 —LloBs_ymin - (5.48)
= k=1
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donde [ es el vector optimo de parametros, Ny, nimero de respuestas, N, nimero de

experimentos, F,, flujo molar observado experimentalmente de la respuesta n en el
experimento m, K, el flujo molar calculado por el modelo de la respuesta n en el experimento

my W, el factor peso asignado a la respuesta n.

Para estimar los parametros cinéticos, la funcion objetivo se minimiza usando una combinacion
del algoritmo de Rosenbrock y Levenberg-Marquard. EI método de Rosenbrock se utiliza para
encontrar los maximos y minimos de una funcion de varias variables, con el fin de encontrar las
posibles regiones donde se encuentran los posibles 6ptimos de la funcién. Por otra parte, el
método de Levenberg-Marquard es usado mediante la paqueteria ODRPACK que utiliza las
subrutinas DODR y DODRC con el fin de encontrar el valor éptimo [107,108]. Esta técnica se
basa en regresion ortogonal y el procedimiento es iterativo, para iniciar una minimizacion es
necesario proporcionar una estimacion inicial del vector de parametros £ . La combinacion de
ambos métodos se realiza hasta que la suma residual de los cuadrados es idéntica entre ellos.
Asi mismo, el valor de los parametros obtenidos se compara para verificar la aparicién de

posibles 6ptimos locales.

Al terminar la regresion, se procede a realizar pruebas estadisticas como son la significancia

global de la regresién que es calculada como:

nresp nexp n 2
Wh |:m,n
n=1 m=1
F = P (5.49)
cal nresp nexp 2
z Wh Z(Fm,n - I:m,n)
n= k=1

NrespMexp

y la significancia individual de los parametros que se estima como:

(5.50)
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donde para cada parametro se compara el valor estimado b; con un valor de referencia b y la

diferencia entre ello se divide entre la desviacion estandar.

La correlacion estadistica entre los parametros estimados es evaluada al calcular el

coeficiente de correlacion binaria ( p; i ) entre los pardmetros i y j que toma en cuenta el valor de
la matriz covarianza (V (b)) de estos parametros. Si el valor de p; j es cercano a 1, se produce

una fuerte correlacion lineal entre los parametros estimados iy j.

V (b),

I

SN

Ademas de la evaluacidon estadistica, se realizd6 una evaluacion fenomenologica de los

(5.51)

(0);

parametros cinéticos. Respecto a los parametros de la ecuacion de Arrhenius las energias de
activacion deben ser menores a 210 kJ mol!, valores mas altos indican desactivacion del
catalizador [99], ademas, dado que las reacciones de oxidacion total en las que se produce CO;
(ecuaciones 5.13 y 5.14) son favorecidas a mayores temperaturas y requieren mayor energia
que la reaccion de etano a etileno (ecuacion 5.12) entonces se debe cumplir que E,; <E,, y

Eas-

En cuanto a los factores pre-exponenciales, de acuerdo con la literatura [109] para
reacciones superficiales que siguen el formalismo de LH, estos deben estar en un orden de

magnitud de 10*3 a 10*8 mol kgear* h-.

Por otra parte, los parametros de la ecuacion de Van't Hoff, deben de cumplir con los
criterios establecidos por Boudart [49,110]. Primero, debido a que la adsorcién es definida como

un proceso exotérmico las entalpias de adsorcion estandar deben ser mayores a cero.
—AH; >0 (5.52)

Segundo, con respecto a los valores de entropia de adsorcion estandar, el segundo criterio
establece que la entropia de adsorcion estandar debe ser mayor que cero, pero menor que la
entropia de adsorcion estandar de la fase gas debido a que la entropia disminuye cuando una

molécula se transfiere de la fase gas a la superficie del catalizador.
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0<-AS, <AS4 (5.53)

Finalmente, el tercer criterio es una desigualdad orientativa que debe cumplirse durante la
estimacion de parametros y que esta relacionado con el cambio en el volumen que ocurre

cuando una molécula en la fase gas se adsorbe sobre la superficie de un salido.

41.8 < AS,, <51.04—-14AH (5.54)
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Capitulo 6

Resultados y discusion

6.1. Caracterizacion del material.

6.1.1. Descomposicion de las sales precursoras.

El analisis termogravimétrico se presenta en la Figura 6.1, al relacionar el porcentaje de la
pérdida de peso del catalizador con el flujo de calor requerido, en catalizadores de NiO
[111,112]. El primer proceso endotérmico alrededor de 100-180°C esta relacionado con la
liberacion de agua fisisorbida. El segundo proceso endotérmico que ocurre de 180°C a 276°C
corresponde a la descomposicion térmica del acido oxalico y el oxalato de estafo, el acido
oxalico fue empleado como agente reductor del estano para favorecer el estado de oxidacion
(4+) SnO.. EI tercer proceso que ocurre de 300 a 350°C se trata de un proceso exotérmico
relacionado con la descomposicion térmica del nitrato de niquel para formar el NiO. En la Figura
6.1 se observa que a 500°C todos los procesos han terminado teniendo 6xidos mixtos estables
térmicamente, esto explica la temperatura de calcinacién que ocupa el método reportado por

Solsona ef al., [8] y que es base de estudio. La pérdida total en masa fue de 62.5% en peso.
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Figura 6.1. TGA y flujo de calor para el catalizador fresco de Ni-Sn-O.
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6.1.2. Contenido metalico en el catalizador

Los resultados de emisién atémica de plasma mostraron que el contenido de niquel y estafo
presente en el catalizador estan en una relacion Ni/Sn = 10, en comparacion con el contenido
tedrico (Ni/Sn = 20), se tiene un error del 50%, lo que indica que se requiere de un mayor
control en el método de sintesis del catalizador. Sin embargo, cabe sefalar que Solsona ef al.,

[8] no reportaron el contenido real del catalizador sintetizado.

6.1.3. Estructura y cristalinidad del catalizador.

En la Figura 6.2 se muestra el patron de difraccion para los catalizadores de NiO y Ni-Sn-O.
En ambos difractogramas, se identificd que el 6xido de niquel (NiO, PDF 78-0643) cristalizé con
geometria cubica [9]. Ademas, en la muestra de Ni-Sn-O se puede observar la existencia de
picos anchos que se relacionan con el 6xido de estafo (SnO2 PDF 41-1445). Solsona ef al., [8]
realizaron pruebas de DRX en catalizadores con mayor contenido de estafio demostrando la
existencia de SnO; en el catalizador de Ni-Sn-O. Por lo que la baja intensidad de estos picos se
debe a la baja concentracion de estano en la muestra. De acuerdo con los difractogramas, los
dos 6xidos metalicos coexisten, desempenando el papel de fase activa el NiO y el SnO, como

promotor de la selectividad hacia etileno [8].
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Figura 6.2. Difractogramas para los catalizadores de NiO y Ni-Sn-O.
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En la Tabla 6.1 se presenta el diametro de cristal de los materiales, NiO y Ni-Sn-O. Debido a
que los picos 1, 2 y 5 que corresponden a SnO; estan poco definidos, no se estim6 el tamafo
de cristal para este 6xido. El calculo se realiz6 para los planos (11 1),(200),(220),(311)y
(2 2 2) del NiO. En el catalizador de Ni-Sn-O, el cristal del NiO disminuyd 17% su tamafno con
respecto al NiO puro; de acuerdo con Solsona et al. [8], este fendbmeno se atribuye a que la
adicion de estafio inhibio el crecimiento de los cristales. En la Tabla 6.1 también se presentan
los datos estimados para la distancia interplanar y parametro de red de los catalizadores (NiO y
Ni-Sn-O). El parametro de red de NiO en el catalizador de Ni-Sn-O (qp = 4.1744) es similar con
respecto al parametro de red del NiO puro (ap = 4.1740), lo cual confirma que el Sn no entré en

la red estructural del NiO, sino que formo el 6xido segregado [8].

Tabla 6.1. Diametros de cristal b, distancia interplanar ¢y parametro de red 9 para el Ni-Sn-O.

#Pico | Plano Int. [c.p.s] Blrad]a | 20 D [nm] b d [nm]c | ao[A] 4
1e (110) 100 - 26.611 - 0.335 | 4.7316
2e (101) 75 - 33.893 - 0.264 | 3.1842
3f (111) 675 0.580 | 37.265 14.465 0.241 | 4.1743
4f (200) 999 0.611 43.298 13.988 0.209 | 4.1744
5e 211) 57 - 51.781 - 0.176 4.3195
6f (220) 434 0.711 62.896 13.089 0.148 | 4.1744
7f (311) 143 0.723 | 75.437 13.887 0.126 | 4.1744
8f (222) 104 0.792 | 79.432 13.041 0.121 | 4.1744

a Ancho a media altura, ¢ Oxido de estafio (Sn0O2), f Oxido de niquel (NiO)

En la Tabla 6.2, se comparan los datos reportados en la literatura para el tamafio de cristal y
parametro de red con los obtenidos en este trabajo; las investigaciones citadas, para Ni-Sn-O
reportan un tamafo de cristal en un intervalo de 4-15 nm que depende de la relacion atdmica
Ni/Sn y la cantidad de acido oxalico usada como agente quelante, inhibiendo el crecimiento del
cristal por impedimentos estéricos [9]. El tamafio de cristal obtenido en este trabajo fue similar al
reportado por Delgado ef al., [11] con similar contenido metalico (Ni/Sn) utilizando 35% menos
aditivo. En la referencia [10] Zhu et al., utilizaron menor contenido de estafo y mayor cantidad
de aditivo lo que inhibié el crecimiento del cristal favoreciendo diametros pequefos. Sin
embargo, Solsona ef al, [8] muestran que un exceso de aditivo puede generar micelas que
favorecen el crecimiento cristalino hasta duplicar su tamafo para la misma relacion Ni/Sn.

También en el caso de NiO se observo el mismo efecto, en este trabajo se obtuvo un tamano
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de cristal menor comparado con la literatura [8,11], quienes no usaron aditivo (Ver Tabla 6.2).
Sin embargo, adicionando 18% mas de aditivo durante la sintesis se consigue reducir en 29% el

tamano del cristal.

Tabla 6.2. Comparacién de los parametros de cristalinidad del Ni-Sn-O.

Catalizador | Ni/Sna | AO/Nib D(nm) ¢ ao(A) Ref.
NiO SnO2

Ni-Sn-O 10 0.65 13.99 - 4.1744 Este

NiO 0.65 16.85 - 41740 | trabajo

Ni-Sn-O 20 1.05 7.9 - 4.1842 [8]

NiO - - 35.1 - 4.1796

Ni-Sn-O 12 0.65 11 - 4.1790 [9]

Ni-Sn-O 19.5 0.767 4.1 - - [10]

NiO 0.767 12 -

Ni-Sn-O 11.5 1 15 - 4.1767 [11]

NiO - - 30 - 4.1760

aRelacién atémica, P Relacion molar (AO: acido oxalico), ¢ Tamafo de particula,

d Parametro cubico de red.

6.1.4. Morfologia del catalizador.

Las Figura 6.3a-6.3b presentan las micrografias que se observaron mediante SEM, la cuales
muestran la morfologia de la superficie del catalizador de Ni-Sn-O a diferente escala. En la
Figura 6.3a se observa que el catalizador de Ni-Sn-O posee una superficie heterogénea
formada por nanoparticulas aglomeradas. La aglomeracién tiende a formar hojuelas (Figura

6.3b) que producen porosidad debido al contacto entre ellas [7].

Figura 6.3. Micrografias de la superficie del catalizador de Ni-Sn-O obtenidas mediante SEM.
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Por otra parte, micrografias obtenidas por TEM para el catalizador de Ni-Sn-O (Figura 6.4a-
6.4d), muestran que las aglomeraciones que se observaron por SEM son nanoparticulas
aglomeradas mas pequefias. También se observa que las particulas presentan diferentes
tamanos y formas, lo que se puede atribuir a la adicion de acido oxalico y estano en el
catalizador, por el contrario, Heracleous ef al. [7], han reportado que el catalizador puro de NiO
consiste en microcristales cubicos bien definidos (Figura 6.4e) en el rango de nanoescala. Estos
resultados concuerdan con los obtenidos en DRX. Aunque es dificil distinguir las particulas de
NiO y SnO,, se pueden apreciar la geometria cubica de las nanoparticulas de NiO (Figura 6.4b).

Figura 6.4. Micrografia del catalizador de Ni-Sn-O obtenida mediante TEM (a-d obtenidas en
este trabajo y €) de la literatura [7]).
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La distribucion de tamafio de particula se presenta en la Figura 6.5, se observa que la
distribucion tiene una tendencia unimodal hacia la formaciéon de nanoparticulas de diametros
alrededor de 20 nm. Esto sugiere, que debido al empleo del acido oxalico y el alcohol etilico se
forma un complejo de coordinacién que por impedimentos estéricos favorece la formacion de
nanoparticulas. El proceso de secado (120°C) sirvid para eliminar el alcohol etilico (78.37°C)
dejando la plantilla formada. La temperatura de calcinacién no propicié el sinterizado, sino que
se mantuvieron las nanoparticulas. Lo anterior, sugiere que gracias al método de sintesis
empleado se tiene control sobre el diametro de los nanocatalizadores, por lo que se espera un
buen desempefio de éste ya que Solsona ef a/. [9], han reportado que a menor tamafo se tiene

mejor selectividad.
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Figura 6.5. Histograma de los tamanos de particula obtenidos mediante TEM en el catalizador
de Ni-Sn-O con una relacién real de Ni/Sn = 10.

6.1.5. Propiedades texturales.

En la Figura 6.6 se muestra la isoterma de adsorciéon de N2 del catalizador de Ni-Sn-O. De
acuerdo con la clasificacién de la IUPAC, la isoterma sigue un comportamiento tipo I, que se
relaciona con solidos no porosos o macroporosos [113]; ya que a bajas presiones relativas se
favorece la formacién de la monocapa; sin embargo, el cambio de volumen adsorbido se da
principalmente a altas presiones relativas donde tiene lugar la adsorcion de multicapas [114]. La

pequena histéresis observada fue tipo H3 la cual esta asociada a particulas aglomeradas
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formando poros de tamano no uniforme. Con base en lo anterior, se puede concluir que el
catalizador de Ni-Sn-O no presenta porosidad en las nanoparticulas, la porosidad observada se
debe al contacto entre las particulas que se aglomeran y forman poros entre ellas, este

resultado concuerda con los resultados de SEM donde se observaron grandes cavidades.
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Figura 6.6. Isoterma de adsorcion de nitrogeno del catalizador de Ni-Sn-O.

Los resultados obtenidos de la fisisorciéon de nitrogeno se ajustaron con la ecuacion de BET
obteniendo un area superficial de 50 m2/g, que es menor que el valor reportado en la literatura
para el catalizador de Ni-Sn-O (82.3 m2/g), el cual fue sintetizado por el método de evaporacion
usando una mayor relacion de aditivo/niquel igual a 1.05 [8], por lo tanto, la diferencia del area
superficial se puede atribuir a la cantidad de acido oxalico presente en el catalizador y al
método de preparacion empleado. Sin embargo, el valor obtenido es similar a valores
reportados para catalizadores con la misma morfologia como el caso de las nanoparticulas de
titania P25 que tiene 50 m2/g [115]. Cabe resaltar que el area obtenida para el catalizador Ni-

Sn-0 sintetizado fue 3.2 veces superior al catalizador de NiO puro (15.40 m2/g) [8].

En general, los resultados de caracterizacion nos confirman que hemos podido reproducir la
sintesis del catalizador Ni-Sn-O reportado por Solsona ef al., [8].
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6.2. Evaluacion cinética

6.2.1. Efecto de la temperatura en la actividad catalitica del material

La Figura 6.7 presenta el comportamiento del catalizador, en términos de la conversion y de
la selectividad, contra la temperatura de reaccion, manteniendo fijas las siguientes condiciones
de operacion: presion atmosférica, tiempo espacial de 74.79 kgcat S MOlcons™? Yy composicion
molar alimentada de (C2He/O2/N2) = (9/3/88)%. Los experimentos se realizaron en estado
estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada temperatura. En esta figura se
observa que la reaccion se activa desde los 350°C, teniendo una selectividad a etileno de
28.1% con una conversion de etano y oxigeno de 12.6% y 75.4%, respectivamente. Como se
esperaba, la conversion de etano y oxigeno incrementd con la temperatura, teniendo valores de
12.6%-34.3% para el etano y de 75.4% a 100% para el oxigeno. En el caso del oxigeno, se
consumio totalmente desde los 400°C. En términos de la selectividad a etileno, contrario a lo
que se ha reportado para oxidaciones selectivas [116], se favorecido al incrementar la
temperatura. Zhu ef a/ [10], han observado un efecto similar para el catalizador de Ni-Sn-O y lo
atribuyen al gran consumo de oxigeno en la reaccién. Probablemente, el aumento en la
temperatura facilita la movilidad de las moléculas en la superficie del catalizador disminuyendo
la posibilidad de que el etano reaccione con varias moléculas de O3 y se oxide totalmente hacia
COg, ademas, ya que hay mayor cantidad de etano alimentado, también se propicié el consumo
total del oxigeno.
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Figura 6.7. Comportamiento del catalizador al variar la temperatura. Condiciones de operacion

P =101.33 kPa, W/F = 74.79 KQcat S molcone™' Y composicion molar de (C2He/O2/N2) = (9/3/88)%.
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La Figura 6.8 muestra el comportamiento del catalizador al variar la temperatura de reaccién
y operando el reactor en forma dinamica, es decir, se us6 una misma carga de catalizador
durante todo el experimento y se mantuvieron fijas las siguientes condiciones de operacion:
presion atmosférica, tiempo espacial de 48.39 kgcat S molcars™ Yy composicion molar alimentada
de (C2He/O2/N2) = (9/3/88)%. El catalizador se sometié a condiciones oxidativas y reductoras, es
decir, primero se oxidé la superficie del catalizador alimentando flujos constantes de oxigeno y
nitrdgeno durante un tiempo aproximado de 1 h, posteriormente, se llevé a cabo la reaccion
alimentando etano durante 30 min aproximadamente, este tiempo corresponde a las secciones
de color verde, azul y morado que se observan en cada una de las graficas. En la Figura 6.8a
se observa la variacion de las conversiones y selectividades en el tiempo, ante el efecto de la
temperatura. La linea sélida morada representa la temperatura de operacion del reactor la cual
se varié en un ciclo de 400 a 480°C. En las secciones verdes, el catalizador presenta un
comportamiento muy similar al variar la temperatura, alcanzando conversiones de etano de 30%
y oxigeno del 100%, con selectividades a etileno del 50%. Como se menciond anteriormente,
este efecto es atribuido a que el oxigeno fue consumido totalmente durante la reaccion. No
obstante, en la seccion azul (a 400°C) se observé una disminucidn en la actividad del
catalizador teniendo conversiones de etano de 18% y oxigeno de 63%. En cuanto a la
selectividad a etileno, también decrecid teniendo valores de 40%. Para este catalizador, en la
literatura se ha reportado [8] un ligero decrecimiento del 1% en la conversion de etano durante
las primeras 5 h en operacion, no obstante, a mayores tiempos no se observé desactivaciéon. En
nuestro caso, la pérdida de actividad del catalizador puede deberse a la forma de re-oxidacion
del catalizador, es decir, después de la reaccidon a 480°C, se oxiddé de nuevo la superficie
mientras se disminuyd la temperatura a 440°C y después a 400°C, esto afecto la adsorciéon de
oxigeno, ya que el decaimiento de la temperatura disminuyd la movilidad de las moléculas
adsorbidas sobre la superficie del sdélido y esto reduce la probabilidad de que moléculas de
hidrocarburos o CO, se desorban de la superficie del catalizador o que etano reaccione con
oxigeno. Con base en lo anterior, la seccion morada corresponde a la re-oxidacion del
catalizador, se aliment6 un flujo de nitrogeno y oxigeno en una composicion molar del 50%
mientras la temperatura se elevaba a 480°C, aproximadamente durante 1 h con el fin de limpiar
y quemar reactivos o productos quedados en la superficie del catalizador o en el reactor.
Posteriormente, se suministré al reactor un flujo de 150 mL min-' de nitrégeno por 1 h para
limpiar el sistema de reaccion. Al volver a correr el experimento a 480°C, se not6 un incremento
en las conversiones y selectividades, parecidas a la de las secciones verdes, es decir el

catalizador recuperd su actividad después de que la superficie fue regenerada.
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Figura 6.8. Evaluacion dindmica del catalizador de Ni-Sn-O a diferentes temperaturas de
reaccion. Condiciones: P = 101.325 kPa, W/F = 48.33 kgcat S Molcare, (C2Ha/O2/N2) = (9/3/88)%
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El comportamiento descrito, también se puede deducir de las Figura 6.8b y 6.8c, donde se

muestran los datos del sensor de O, y CO, respectivamente. Se observd que, al oxidar la

superficie del catalizador, el sensor de O, marco una saturacion de oxigeno en el reactor, pero
cuando se alimentd etano al sistema y ocurrio la reaccion (secciones verdes), el oxigeno se
consumié completamente dejando un ambiente castigado, lo que podria propiciar la
desoxigenacion de la superficie del catalizador y asi inactivarlo ligeramente. Sin embargo, en la
seccion azul (cuando se lleva a cabo la reaccién a 400°C) solo se convirtid el 63% del oxigeno.

En cuanto al sensor de CO, (Figura 6.8c), se observé que durante la reaccion hay un aumento
de CO,, y esta cantidad permanecié casi igual en las secciones verdes a pesar de que las

temperaturas son diferentes. No obstante, en la seccién azul se observd una disminucion de la
actividad ya que el oxigeno no se consumio por completo como ocurrié en otros puntos y en el

sensor de CO, se observé una menor produccion del gas, que también indica menor actividad.

6.2.2. Efecto de la concentracion de Oz en la actividad catalitica del material.

En la Figura 6.9 se muestra el comportamiento del catalizador en términos de la conversion y
de la selectividad, contra la variacion del oxigeno alimentado en el reactor, manteniendo fijas
las siguientes condiciones de operacion: presion atmosférica, tiempo espacial de 74.79 kgcat S
molcaone™!, composicion molar de etano del 9% y temperatura de 440°C, que fue elegida de
acuerdo con lo observado en la Figura 6.7, puesto que a partir de este valor no hubo un cambio
significativo en la selectividad de etileno y conversién de etano. Los experimentos se realizaron
en estado estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada experimento. En
esta figura se observa que la reaccion ocurrid a bajas concentraciones de oxigeno (2%),
teniendo conversiones de etano y oxigeno del 22% y 100%, respectivamente, con
selectividades a etileno del 60%. Ante el incremento en la concentracién de oxigeno de 2 a 9%,
la conversion de etano increment6 hasta 56% mientras que la selectividad a etileno decreci6 a
47%. En el caso del oxigeno, este compuesto presenté conversiones de 100% sin importar el
porcentaje de oxigeno alimentado al reactor. Este efecto puede ser debido a que el numero de
sitios activos es mayor que el numero de moléculas de oxigeno que participan en la reaccion,
por lo que éstas son consumidas en su totalidad. En la literatura, se observé un comportamiento
similar en catalizadores a base de niquel [80], el incremento en la concentracion de oxigeno
conduce a una sobreoxidacion del catalizador, incrementando la produccién de CO; y

disminuyendo la selectividad de etileno.
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= 0.5 g y composicion molar de CoHs = 9%.

La Figura 6.10 presenta el comportamiento del catalizador al variar la composicion de
oxigeno alimentado, el experimento fue realizado operando el reactor en forma dinamica,
usando una sola carga de catalizador y su comportamiento fue monitoreado continuamente
desde el encendido, hasta finalizar la ultima reaccion. El experimento se llevd a cabo
manteniendo fijas las siguientes condiciones: presién atmosférica, temperatura de 440°C,
tiempo espacial de 12.15 kgcat S molcare? y composicion molar de etano alimentado de 9%,
usando nitrogeno como gas de balance. En la Figura 6.10a se muestra el comportamiento
dinamico del catalizador en términos de la conversion y selectividad en funcion del tiempo. La
linea solida morada representa el porcentaje de oxigeno alimentado al reactor, que se varié
entre 2% y 12%. Se observa que la reaccion tiene lugar a bajas concentraciones de oxigeno
(2%, minuto 100), favoreciéndose la reaccion selectiva a la olefina de interés, con alta
selectividad a etileno de 75%, baja conversién de etano de 11% y conversion de oxigeno de
90%. Al aumentar la composicion de oxigeno alimentado a 6% (minuto 280), se observa que la
conversion de etano aument6 a 36% vy la selectividad a etileno decrece a 63%. A
concentraciones de oxigeno alimentado de 6% a 12% estas variables de respuesta tienen un
comportamiento constante. En cuanto al oxigeno, al aumentar su composicidon en la

alimentacion al reactor de 2 a 12% se observa una disminucién en la conversion de oxigeno
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llegando a valores de 26%. Para catalizadores basados en niquel Heracleous et al. [100], han
observado que el aumento en la concentracion de oxigeno aumenta las velocidades de
consumo/formacién de reactivos/productos y aumentos adicionales de la concentracion de
oxigeno en la alimentaciéon del reactor reduce el efecto del consumo de etano durante la
reaccién. Por consiguiente, la disminucion en la conversion de oxigeno puede indicar dos
cosas: primero, para una masa de catalizador (0.075 g) hay un cierto numero de sitios activos
en los cuales se adsorben las moléculas de O2, que son las que reaccionan y que permanecen
constantes sin importar la cantidad de oxigeno alimentado que se encuentra en la fase gas,
segundo, generalmente en reacciones de oxidacién, el exceso de oxigeno favorece las
oxidaciones totales hacia CO2, sin embargo, el catalizador de Ni-Sn-O es mas selectivo hacia
etileno lo cual puede indicar la existencia de varias especies de oxigeno, una como la especie
que participa en la reaccion y otra que sélo ocupa los sitios activos en la superficie del
catalizador. De hecho, experimentos de intercambio isotopico de oxigeno reportados en la
literatura [8,100], han concluido que la superficie del catalizador de NiO es altamente activa
debido a la presencia de especies de oxigeno altamente activas que oxidan completamente
etano a CO,, sin embargo, la adicion de un segundo metal reduce o elimina este tipo de
especies de oxigeno mejorando la selectividad de etileno. En la Figura 6.10b se observa el
comportamiento cualitativo del oxigeno a la salida del reactor, inicialmente se aprecia un
decaimiento en el sensor de oxigeno hasta cero, lo cual es debido a que solo se alimenté un
flujo de nitrogeno al reactor, seguido de esto cerca al minuto 50 la concentracion de oxigeno
comienza a incrementar hasta alcanzar el estado estacionario lo cual corresponde a la
oxidacion de la superficie del catalizador, finalmente, al alimentar el etano el oxigeno disminuyé
hasta alcanzar un comportamiento constante que es debido a la reaccién. Un comportamiento
similar se observa al variar la concentracion de oxigeno de 2 a 12%. En la Figura 6.10c, se
presenta el comportamiento cualitativo del CO, obtenido mediante el sensor, se observa un
incremento del CO; en las secciones azules, que corresponden al tiempo en que se alimenta
etano y se lleva a cabo la reaccion. El incremento en la concentracién de oxigeno alimentado
favorece la combustion completa del hidrocarburo debido a la alta disponibilidad de oxigeno en

el medio y esto se observa como un incremento en la produccion de CO..
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6.2.3. Efecto de W/F sobre la actividad catalitica del material.

En la Figura 6.11 se presenta el comportamiento del catalizador en términos de la
conversion y selectividad, al variar la relacion del tiempo espacial manteniendo fijas las
siguientes condiciones de operacién: presién atmosférica, temperatura de 440°C, masa del
catalizador de 0.5 g y composiciéon molar de (C2Hs/O2/N2) = (9/4/87)%. Los experimentos se
llevaron a cabo en estado estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada
relacion W/F. En esta figura se observa que la reaccién ocurre a relaciones W/F de 38 kQgcat S
molcare!, teniendo una selectividad a etileno de 52%, con una conversion de etano y oxigeno
de 35% y 100%, respectivamente. Para mayores relaciones W/F de hasta 165 kgcat S molcars™,
no se observé un cambio significativo en la conversidon de etano. En cuanto al oxigeno, se
consumié por completo en cada uno de los experimentos. En el caso de la selectividad a etileno
se observd un ligero incremento alcanzando valores de 60% al aumentar la relacion WI/F,
mientras que la selectividad hacia CO, decrecio ligeramente de 48% a 40%. Nakamura et a/
[79], han observado un comportamiento diferente para catalizadores basados en niquel,
mostrando que al aumentar la relacion W/F hay un incremento en la conversion de etano y una
disminucién en la selectividad a etileno, no obstante, la variacidon de la relacién W/F es a valores
bajos. Por lo tanto, la masa de catalizador juega un papel importante en la reaccion, ya que en
altas masas de catalizador la cantidad de sitios activos es mayor que las moléculas de oxigeno
en la fase gas, por lo que este compuesto se adsorbe en la superficie del catalizador y
reacciona por completo, ademas, los altos flujos de etano incrementan la probabilidad de que
ocurran las oxidaciones totales hacia COx.
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Figura 6.11. Comportamiento del catalizador al variar W/F durante la DHO-Et. Condiciones: P =

101.33 kPa, T = 440°C, mcat = 0.5 g y composicion molar de (C2oHs/O2/N2) = (9/4/87)%.
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En la Figura 6.12 se muestra el comportamiento dinamico del catalizador al variar el tiempo
espacial, el experimento fue realizado usando una sola carga de catalizador y su
comportamiento fue monitoreado continuamente. El reactor fue operado alimentando primero
oxigeno y nitrbgeno para oxidar la superficie del catalizador, una vez que el sistema se
estabilizé se alimentd etano durante 30 min aproximadamente, para llevar a cabo la reaccion,
este tiempo corresponde a las barras de color mostradas en cada una de las graficas. Durante
la reaccién, se mantuvieron fijas las siguientes condiciones: presion atmosférica, temperatura
de 440°C, masa de catalizador de 0.1 g y composicién molar alimentada de (C2Hs/O2/N2) =
(9/4/87)%. EI comportamiento del catalizador en términos de la conversion y la selectividad es
presentado en la Figura 6.12a, la linea solida morada representa los valores de la relacién W/F
que varia de 10 a 30 kgcat S molcare!. A bajos valores de W/F se tienen conversiones de etano
de 20%, con selectividades a etileno de 66% y conversiones de oxigeno de 50%. A altos
valores de W/F, la conversion de etano y oxigeno aumentan alcanzando valores de 32% y 95%,
respectivamente, teniendo un decaimiento en la selectividad a etileno de 50%. En catalizadores
basados en niquel se ha observado un comportamiento similar [79,117]. Es decir, de acuerdo
con el experimento presentado en la figura, el tiempo espacial juega un papel importante,
cuando los reactivos duran mas tiempo dentro del reactor (altos W/F) hay mas probabilidad de
que las moléculas participantes en la reaccién se adsorban sobre la superficie del catalizador,
asi mismo la movilidad de las especies adsorbidas es menor favoreciendo las oxidaciones
totales hacia COz. Por el contrario, cuando las moléculas de etano pasan lo suficientemente
rapido a través del lecho catalitico, reaccionan favoreciendo la formacién de etileno, ademas,
debido a que hay una mayor movilidad en la superficie del catalizador se disminuye la
probabilidad de que etano o etileno se oxiden hacia CO,. La Figura 6.12b muestra el
comportamiento cualitativo del oxigeno durante la reaccion. Inicialmente se observa un
aumento en el sensor de oxigeno que corresponde a la oxidacion de la superficie del
catalizador. Posteriormente, en la seccidon azul al alimentar etano, la concentracion de oxigeno
disminuye, ya que este es consumido durante la reaccion. Un comportamiento similar se
observa para las siguientes reacciones. En el caso del sensor de COy, la Figura 6.12c muestra
su comportamiento, en las secciones azules que es cuando se lleva a cabo la reaccién se
observa que la concentracion de CO, aumenta, teniendo mayores cantidades de este

compuesto a altas relaciones W/F.
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Figura 6.12. Evaluacion dinamica del catalizador de Ni-Sn-O al variar la relacion W/F.

Condiciones: P = 101.33 kPa, T = 450°C, Wt = 0.1 g y composicion molar de (C2Hs/O2/N2)

(9/6/85)%.
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6.3. Modelo cinético.

La Figura 6.13 muestra el diagrama de paridad de los flujos molares de cada componente a
la salida del reactor. Para el ajuste entre el modelo cinético y los datos experimentales, se utilizé
un conjunto de 104 experimentos para estimar 18 parametros cinéticos. Se observa que el
modelo cinético puede ajustar la mayoria de las observaciones experimentales con un error del
10%, los parametros estimados son mostrados con su intervalo de confianza en la Tabla 6.3.
Cada valor fue evaluado desde un punto de vista estadistico, para corroborar que el modelo se
ajusta adecuadamente a los datos experimentales, y fenomenologico para revisar aspectos

cinéticos y termodinamicos de cada parametro.
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Figura 6.13. Diagrama de paridad para los flujos molares obtenidos experimentalmente vs los

calculados por el modelo.

La significancia estadistica individual de los parametros fue evaluada determinando el valor
del t-value para cada parametro, estos valores deben ser mayores al t-value tabulado (1.96).
Como puede observarse, este criterio se cumple para los parametros de la Tabla 6.3. Asimismo,
se evalud la correlacion entre los parametros estimados, para ello se calcularon los coeficientes

de correlacion lineal binaria (p;;) procurando que los valores fueran menores a + 0.8.
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Para evaluar la significancia global de la regresion se determiné el valor de F-value (1629),
este valor debe de ser alto para garantizar un buen ajuste ademas de ser mayor que el valor del
F-value tabulado (2.79), por lo tanto, se puede decir que el modelo es estadisticamente

significativo.

Tabla 6.3. Parametros cinéticos estimados para el modelo cinético de la DHO-Et.

Parametro Valor | T-Value | Intervalo de Confianza
E,1 [kJ mol] 61.9496 12.1 + 10.0566
Ea» [kJ mol] 132.3672 | 16.85 + 15.4378
Ea 3 [kJ mol] 94.9415 7.997 * 23.3251
A, [mmol gear! h-1] 12.3486 | 21.38 + 1.1350
A, [mmol gear! h-1] 10.2706 | 17.42 +1.1586
A [mmol gear! h-] 11.8704 | 12.04 + 1.9371
—AH(O)2 [kdJ mol-1] 58.7555 72.32 * 1.5961
—AHEZH6 [ kd mol] 52.0180 19.41 + 5.2664
—AHEZH4 [kJ mol-l] | 123.3954 | 8.828 + 27.4629
—AHgy [ kJ mol-] 78.8348 20.5 + 7.55381
—AHéo2 [kd mol-] 42.0000 | 2.626 + 31.42327
—AHg [kJ mol] 62.6316 9.68 +12.71194
—ASp, [J molt K] 71.4440 = 10.05 + 13.9687
_Aséz"'e [Jmolt K1 | 132.7873 | 27.12 + 9.6203
—ASE2H4 [Jmol' K1 | 121.6839 | 15.6 + 15.3203
—ASgy [J mol' K1) 85.0583 5.271 *+ 31.7066
—AS&O2 [Jmol' K1 | 74.7983 | 3.984 + 36.8854
—ASq [J mol' K-1] 51.6110 7.504 + 13.5135

Nota: F-value = 1629, F, = 2.79 y 502 grados de libertad

Adicional al analisis estadistico, se realiz6 una evaluacion fisicoquimica de los parametros
cinéticos estimado, mostrados en la Tabla 6.3. Con respecto a los parametros de la ecuacion de

Arrhenius, los valores de las energias de activacion siguen el siguiente orden E,; <E,,<E, 3,
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lo cual tiene sentido quimico ya que las reacciones de oxidacion total en las que se produce
CO3 (ecuaciones 5.13 y 5.14) son favorecidas a mayores temperaturas y requieren mayor
energia que la reaccion de etano a etileno (ecuacion 5.12). Ademas, comparado con la
literatura [99] las energias de activacion estan dentro de un intervalo de 52-143 kJ mol-' para
catalizadores a base de niquel. En cuanto a los factores pre-exponenciales, los valores estan

dentro del intervalo establecido por Dumesic [109] para reacciones superficiales de tipo LH.

R, :2C,Hg +0O, - 2C,H, +2H,0 (5.12)
R, : 2C,Hg +70, - 4CO, +6H,0 (5.13)
R;:C,H, +30, - 2CO, +2H,0 (5.14)

Por otra parte, los parametros de la ecuaciéon de Van't Hoff fueron fisicamente consistentes
con los criterios establecidos por Boudart [110]. Asi los valores de las entalpias de adsorcion
son negativas y siguen el siguiente orden: CO; <CyHg <O, <O <OH <CzHq4, lo que significa que
el etileno se adsorbe mas fuertemente en la superficie del catalizador ya que su AHz4 €s mas
negativa con respecto a las otras especies, ademas las entalpias de adsorcién estandar del
oxigeno, agua y CO. estan dentro de los rangos reportados en la literatura [49,99], (-98 kJ mol-!
a -19 kd mol"), (-128 kJ mol-' a 36 kd mol-') y (54 kd mol-* a 95 kJ mol-'), respectivamente.

Con respecto a los valores de entropia de adsorcion estandar, siguen el siguiente orden O <
0O, < COz < OH < CzH4 <CsHs, asimismo cuanto mayor es el coeficiente de adsorcién de una
especie, mayor es la cobertura superficial esperada [101], por lo que las especies que tienen

mayor cobertura sobre la superficie del catalizador son xO, *xO2, *CO> y xOH.

6.3.1. Modelo dinamico.

Con base en los parametros estimados para el modelo en estado estacionario y una vez que
sus valores son estadistica y fisicamente significativos, se ajustd el modelo dinamico y se
estimo el tiempo que la reaccion tarda en llegar al estado estacionario. La Figura 6.14 presenta
el diagrama de paridad el cual es usado como una herramienta estadistica para comparar el
ajuste entre los flujos molares a la salida del reactor obtenidos experimentalmente en estado
estacionario y los calculados por el modelo en estado dinamico (MED). Se observa que el MED

puede predecir el comportamiento del catalizador con un error del +10%.

64



100

] C2H6 "'|:|
g ] C2H4 'ﬁ_,—m
E 8019 & Co,
n 601 " O L .
LUl |:|’[15" =
= Dﬁﬁﬁ - "
S 40 R ]
S = atan
o = xD‘.
S e B "
S 20- - T
LLC .'
=
0 T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100

F_observada [mmol/h]

Figura 6.14. Diagrama de paridad para los flujos obtenidos experimentalmente y los calculados

por el modelo en estado dinamico para la reaccion de DHO-Et, con © = 1.09.

6.3.2. Efecto de la temperatura sobre la DHO-Et.

En la Figura 6.15 se presenta el comportamiento del modelo cinético en términos de la
conversion y selectividad contra la temperatura de reaccion, manteniendo fijas las siguientes
condiciones de operacion: presion atmosférica y composicion molar alimentada de (C2Hs/O2/N2)
= (9/3/88)%. Se realizaron simulaciones a diferentes masas de catalizador. En esta figura se
observa que la reaccioén ocurre desde los 300°C hasta los 500°C. En el caso de la conversién
de etano (Figura 6.15a), ésta incrementa con la temperatura presentando valores de 1% a 5%
para 0.01 g de catalizador y de 29% a 44% para 1 g de catalizador. En cuanto a la conversion
de oxigeno (Figura 6.15c), también incrementa con la temperatura teniendo conversiones de
0.5% para bajas masas de catalizador y de 100% para masas de catalizador > 0.1 g. Respecto
a la selectividades (Figura 6.15b y Figura 6.15d), se puede apreciar dos comportamientos.
Primero, para masas de catalizador <0.1 g, se tienen selectividades a etileno entre 90% y 96%
que decrece al aumentar la temperatura a 500°C teniendo valores entre 65% y 75%,
dependiendo de la masa de catalizador, ademas, en el caso de la selectividad a CO; esta
incrementa con la temperatura. Segundo, para altas masas de catalizador (por ejemplo 1 g), se

tiene un comportamiento opuesto donde se tienen selectividades a etileno de 41% que
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incrementa a 56% al aumentar la temperatura, en cuanto a la selectividad hacia CO; esta
decrece con el aumento en la temperatura. En la literatura [78], generalmente se han observado
resultados similares al primer comportamiento donde la conversién incrementa con la
temperatura, pero la selectividad decrece. El segundo comportamiento se ha atribuido al alto
consumo de oxigeno en la reaccion [10], por lo cual, al incrementar la temperatura se tiene un

aumento en la selectividad a etileno.
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Figura 6.15. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo cinético. a)
Conversién de etano, b) Selectividad a etileno, ¢) Conversion de oxigeno y d) Selectividad a
COs. Condiciones: P = 101.33 kPa, Fr = 110.5 mL min-' y composicién molar de (C2He/O2/N2) =
(9/3/88)%.
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En la Figura 6.16 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones
dinamicas al variar la temperatura. Durante cada reaccion, se mantuvieron fijas las siguientes
condiciones de operacion: presion atmosférica, tiempo espacial de 74.79 Kgcat S MOlcons™ Yy
composicion molar alimentada de (C,Hes/O2/N2) = (9/6/85)%. ElI comportamiento dinamico en
términos de las velocidades de reaccién es presentado en la Figura 6.16a, la linea sdlida
morada representa la variacion de la temperatura en el tiempo, en esta figura se observa que la
reaccion ocurre desde los 300°C con velocidades de reaccion bajas de 4 mmol g' h-' donde la
reaccion selectiva hacia etileno y la reacciéon de etano hacia CO; son las mas rapidas y
compiten entre si. El incremento de la temperatura aumenta la velocidad de reaccion,
alcanzando valores de 140 mmol g-' h-' a 480°C cuando se alimenta el etano y que después
decrece a 30 mmol g' h' cuando se llega al estado estacionario. En este caso las bajas
velocidades de reaccion son debidas al alto consumo de oxigeno durante la reaccion. A nivel de
la superficie del catalizador, la Figura 6.16b presenta el comportamiento del catalizador en
términos de la fraccién adsorbida por cada especie. En la figura se observa que las especies
que principalmente se adsorben durante la reaccién son %O, *OH, xCO; y xO. El incremento
en la temperatura favorece la desorcion de las especies *0O,, *OH y %O, permitiendo que la
cantidad de especies xCO; aumente en la superficie del catalizador. Con base en estos
resultados, se puede inferir que a bajas temperaturas la actividad del catalizador se ve afectada
por las especies *OH que impiden que el O, se adsorba en la superficie del catalizador y
reaccione. A altas temperaturas las altas cantidades de xCO; en la superficie del catalizador
dificulta la regeneracién de sitios activos por parte de la especie xO. En cuanto a las especies
de CoHs y C2H4, se observa que se adsorbe una minima cantidad de los hidrocarburos, lo cual
puede significar que la superficie del catalizador tiene poca afinidad a los hidrocarburos y que
éstos reaccionan desde la fase gas o que la reaccion entre el oxigeno y los hidrocarburos es
tan rapida que solo basta con que el etano se adsorba en la superficie para reaccionar.
Probablemente, el estaio juegue un papel importante en este resultado, ya que en la literatura
se ha encontrado un comportamiento similar en catalizadores basados en niquel [99], donde se

observé que tanto etileno como etano se adsorben en la superficie del catalizador.
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Figura 6.16. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo dinamico del
catalizador, a) velocidad de reaccion y b) fraccién adsorbida. Condiciones: P = 101.33 kPa, W/F
= 74.79 Kgcat S Molcare™ y composicion molar de (C2Ha/O2/N2) = (9/6/85)%.

En la Figura 6.17 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones
dinamicas al variar la temperatura, manteniendo fijas las siguientes condiciones de operacion:
presion atmosférica, composicion molar alimentada de (C2He/O2/N2) = (9/6/85)% y tiempo
espacial de 11.22 kgcat S Molcore!, que es menor en comparacion al de la Figura 6.16. En
términos de la velocidad de reaccién, la Figura 6.17a muestra el comportamiento dinamico del

catalizador, la linea solida morada representa la variacion de la temperatura en el tiempo
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adimensional. En esta figura se observa que la reaccién se activa desde los 300°C, las
velocidades de reaccién incrementan con la temperatura y la reaccion selectiva de etano a
etileno es la mas rapida, teniendo valores de 5 mmol g-' h-' a 300°C y de 285 mmol g' h-' a

480°C. Las altas velocidades de reaccion son relacionadas al bajo consumo del oxigeno.
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Figura 6.17. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo dinamico del
catalizador, a) velocidad de reacciéon y (b) fraccién adsorbida. Condiciones: P = 101.33 kPa,
W/F = 11.22 Kgcat S MOlcons™ y composicion molar de (C2Ha/O2/N2) = (9/6/85)%.

En la Figura 6.17b se observa el comportamiento de la superficie del catalizador en términos de
la fraccion adsorbida por cada especie. La figura muestra que *O. es la especie que se

adsorbe mayormente en la superficie del catalizador, seguido por xOH, xCO; y *O. Al
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incrementar la temperatura la fraccion adsorbida por xO,, *OH y xO disminuye mientras que la
fraccion adsorbida por *CO, aumenta. Por otra parte, hay dos especies de oxigeno que
participan en la reaccién, xO, que se encarga de llevar a cabo la oxidacion del etano y xO
como la especie que regenera las especies *0,. Asi mismo, la especie *O parece jugar un
papel importante en la reaccion, a bajas temperaturas (300°C) ya que la movilidad en la
superficie del catalizador de esta especie disminuye, por lo cual, no hay regeneracién de sitios
activos resultando en la baja actividad del catalizador. También se puede observar, que el
catalizador presenta alta estabilidad a bajas temperaturas (<500°C) y es mas selectivo hacia el

etileno, lo que lo hace atractivo para ser usado en la reaccion de DHO-Et.

6.3.3. Efecto del O2 alimentado sobre la DHO-Et.

La Figura 6.18 muestra el comportamiento del modelo cinético con respecto a la conversion
y selectividad al variar la concentracién de oxigeno alimentado, manteniendo fijas las siguientes
condiciones de operacion: presion atmosférica, temperatura de 440°C y composicién molar
alimentada de CyHs = 9%. Las simulaciones se realizaron usando diferentes masas de
catalizador y la composicion de oxigeno se varié de 2% a 12%. En términos de la conversién de
etano en la Figura 6.18a se observa que ésta aumenta con la concentracion de oxigeno,
teniendo conversiones de etano de 5 a 56% dependiendo de la masa de catalizador. En el caso
del oxigeno en la Figura 6.18c se observa que la conversiéon de este compuesto disminuye al
incrementar su concentraciéon; sin embargo, a altas masas de catalizador se alcanzan
conversiones del 100%. Por otra parte, en la Figura 6.18b se muestra el comportamiento del
catalizador con respecto a la selectividad a etileno teniendo valores de 85% (a una
concentracion de oxigeno del 2%) que después decrece a 38% (al incrementar el porcentaje de
oxigeno alimentado a 12%). Contrariamente en el caso de la selectividad hacia CO,, ésta
incrementa a altas concentraciones de oxigeno. Estos resultados coinciden con lo reportado en
la literatura [49,98,118], de acuerdo a la naturaleza de la reaccion la sobreoxidacién favorece la
formacion de CO,. Por lo que es recomendable trabajar a bajas concentraciones de oxigeno
para favorecer la reaccion selectiva hacia etileno. Ademas, el efecto del oxigeno sobre el
comportamiento del catalizador es mas afectado a altas masas de catalizador, teniendo
maximas conversiones de etano y oxigeno de 56% y 100%, respectivamente, pero baja
selectividad a etileno 36%, esto es debido a que el nimero de sitios activos libres en el
catalizador es alto y esto aumenta la probabilidad de que el oxigeno e hidrocarburos reaccionen

sobre la superficie del catalizador, favoreciéndose las oxidaciones totales hacia COs.
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Figura 6.18. Comportamiento del catalizador ante la variacion del oxigeno alimentado en el
reactor, para distintas masas de catalizador. a) Conversion de etano, b) Selectividad a etileno,
c) Conversion de oxigeno y d) Selectividad a CO,. Condiciones: P = 101.33 kPa, T = 440°C, F+

=110.5 mL min-'y composicién molar de CzHs = 9%.

En la Figura 6.19 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones
dinamicas al variar la concentracion de oxigeno alimentado, manteniendo fijas las siguientes
condiciones de operacion: presion atmosférica, tiempo espacial de 12.15 Kgcat S MOlcone™ Yy
composicion molar alimentada de etano de 9%. La Figura 6.19a muestra el comportamiento
dinamico en términos de las velocidades de reaccién, la linea sdélida morada representa la
concentracion de oxigeno alimentado que varia de 2% a 12%. Ante el aumento en la
composicién de oxigeno alimentado se observa un incremento en las velocidades de reaccion,

donde la reaccion de etano a etileno resulté ser la mas rapida. Por lo tanto, el catalizador de Ni-
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Sn-O es mas selectivo a etileno y la formacién de CO. ocurre principalmente de la oxidacion

total del etano. En la Figura 6.19b se presenta el comportamiento dinamico del catalizador a

nivel de la superficie, en términos de la fraccion adsorbida para cada especie. En esta figura se

observa que las principales especies que se adsorben en la superficie del material durante la

reaccion son x0,, *CO, y *x0O. De acuerdo con el modelo cinético, la especie %O, es la especie

reactiva y el aumento en la concentracién del oxigeno alimentado favorece su adsorcién. En

cuanto a la especie %O el modelo cinético toma en cuenta que esta especie es la responsable

de regenerar los sitios activos que fueron modificados por la formacion del agua.

a)

b)

—_— Rl RZ R3 Treactor
< 12
2
= 404 S
E -10
£ 304 o[ s
‘S H
& L6
O 20
S ] 1 11 |4
3 10 [
=) -2
(&)
3 —~ M\ [y
> 0 T 1 T O
0 5 10 15 20
T
* 0, CoHg o}
——CyHy —— CO, —— OH
1.0
) ) )
€ o8-
©
k=]
o]
@ 0.6 U J_
3 ]
c 0.41
¢ ] e
E 0.2-
0 5 10 15 20
T

Oxigeno alimentado [% mol]

Figura 6.19. Efecto de la composicién molar de oxigeno sobre el comportamiento del modelo

dinamico del catalizador, a) velocidad de reaccién y (b) fraccion adsorbida. Condiciones: P =

101.33 kPa, T = 440°C, W/F = 12.15 kgcat S molczne™! y composiciéon molar de CoHs = 9%.
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Este proceso resulta mas evidente cuando se corta la alimentacion de etano y solo se alimenta
oxigeno y nitrégeno al reactor, se observa que hay una disminucién de los sitios libres mientras
que la adsorcion de las especies *O2 y %O se ve favorecida, indicando la oxidacion y
regeneracion de la superficie del catalizador. En el caso de la especie *xCO,, se observa un
incremento de su fraccion adsorbida de 0.08 a 0.14 a concentraciones de oxigeno de 2 y 6%,
respectivamente, a porcentajes de oxigeno mayores a 6% decrece ligeramente la adsorcion del
*COz.

6.3.4. Efecto de W/F sobre la DHO-Et.

En la Figura 6.20 se presenta el comportamiento del modelo cinético al variar la relacion
W/F, manteniendo fijas las siguientes condiciones de operacién: presion atmosférica,
temperatura de 440°C, flujo total de 110.5 mL min-1 y una composicion molar alimentada de
(C2He/O2/N2) = (6/9/85)%, por lo que la variacion del tiempo espacial esta relacionada con el uso
de diferentes masas de catalizador. La Figura 6.20a muestra el comportamiento del material en
términos de la conversién y selectividad, en la figura se observa que la conversion de etano y
oxigeno incrementan con el aumento de la relacion W/F mientras que la selectividad a etileno
disminuye, este comportamiento ocurre principalmente a W/F menores a 50 kgcat S molcans™,
donde se favorece la reaccion selectiva hacia etileno. A valores de W/F mayores que 50 kgcat S
molcare! NO se aprecia un cambio significativo en las conversiones y selectividades, teniendo
conversiones de oxigeno del 100%, con conversiones de etano de 47% y selectividades de
etileno del 46%. Asi mismo, la Figura 6.20b muestra el comportamiento de las velocidades de
reaccion al variar el tiempo espacial, la figura muestra que las velocidades de reaccion
decrecen al aumentar la relacion W/F. A valores de W/F menores a 50 KQgcat S molczre! la
reaccion de etano a etileno es la mas rapida; sin embargo, a valores mayores de 50 KQcat S
molcons™! la oxidacion de etano a CO, compite con la reaccion selectiva hacia etileno. A nivel de
la superficie del catalizador, en la Figura 6.20c se observa el comportamiento del catalizador
respecto a la fraccion adsorbida por cada especie. En esta figura se observa que la adsorcion
de la especie *O, en la superficie del catalizador disminuye al aumentar la relacién W/F,
mientras que la especie *kCO; incrementa su fraccién adsorbida. Por lo tanto, para asegurar la
alta selectividad hacia etileno es preferible trabajar a bajas relaciones W/F. En la literatura [99]
se ha reportado para catalizadores basados en niquel un comportamiento similar, donde
concluyen que la actividad del catalizador es funcion de la cobertura superficial de cada
especie, siendo O, quien determina la distribucion de los productos en el lecho catalitico del

reactor.
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Figura 6.20. Efecto de la relaciéon W/F sobre la actividad del catalizador. Condiciones: P =
101.33 kPa, Fr = 110.5 mL min-', (C2H4/O2/N2) = (9/6/85)%.
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En la Figura 6.21 se presenta el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones
dinamicas al variar la relacion W/F de 10 a 50 kgcat s molcons™?. Durante cada reaccion, se
mantuvieron fijas las siguientes condiciones de operacion: presion atmosférica, temperatura de
440°C, flujo total de 110.5 mL min-', masa de catalizador de 0.075 g y una composicion molar
alimentada de O, = 6%, por lo que la variacion del tiempo espacial esta relacionada con el uso
de diferentes composiciones de etano. En la Figura 6.21a se observa el comportamiento del
catalizador en términos de las velocidades de reaccion, la linea soélida morada representa la
variacion de la relacion W/F en el tiempo. En esta figura se observa que las mayores
velocidades de reaccion ocurren a bajas relaciones W/F (<15 kgecat S molcons'), siendo la
reaccion de etano a etileno la mas rapida con valores de 25 mmol g' h-'. Contrariamente, las
bajas velocidades de reaccion se presentan a altos valores de W/F donde se tienen bajas
concentraciones de etano alimentado. Este comportamiento coincide con la literatura [100], [99],
donde se ha concluido que las altas concentraciones de etano en la alimentacion del reactor
benefician la tasa de consumo de reactivos y la tasa de formacién de productos, favoreciendo
principalmente la reaccion selectiva de etano a etileno. A nivel de la superficie del catalizador,
en la Figura 6.21b se muestra el comportamiento dinamico del catalizador en términos de la
fraccidn de sitios adsorbidos por cada especie. En la figura se observa que durante la reaccion
las especies que mas se adsorben en la superficie del catalizador son *O,, xCO; y xO. La
adsorcion de la especie %O, se favorece a altos valores de W/F donde se tienen composiciones
molares de etano de 2%. A bajos valores de W/F se favorece desorcion del xO, debido a que
es consumido por las altas concentraciones de etano (12%). No obstante, el alto consumo de

oxigeno resulta en un incremento en la producciéon de COa.
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Capitulo I

Conclusiones

Se realiz6 un analisis cinético de un catalizador de Ni-Sn-O con una relacién atémica real de
Ni/Sn = 10 que mostré caracteristicas similares al material reportado por Solsona ef al,
sintetizado por el mismo método. La caracterizacion del material (DRX, SEM, TEM vy fisisorcion
de Nz,) comprobd que la estructura esta compuesta por dos fases: NiO con geometria cubica
que esta relacionado con el sitio activo, y el SnO2 como el promotor de la selectividad hacia el
etileno. Ademas, la morfologia del catalizador fue de nanoparticulas con diametros efectivos de
aproximadamente 20 nm con area superficial de 50 m2 g-'. Con base en la evaluacion cinética
bajo condiciones de operacién estacionarias y dinamicas del material, se observé que los
principales productos de reaccion fueron etileno, CO» y agua, asimismo la adsorcién de oxigeno

fue un paso importante debido a que es el reactivo que limita la reaccion.

La variacion en las condiciones de operacion mostré que el aumento en la temperatura
beneficia la movilidad de las especies en la superficie del catalizador y aumentan la velocidad
de reaccion. En el caso de la variacién de oxigeno alimentado, a altas concentraciones de O
no se observa un efecto apreciable, aun asi se observa que la selectividad a etileno disminuye
en ambientes donde hay abundancia de oxigeno. En relacion con la variacion del tiempo
espacial, esta afecta la adsorciéon de las moléculas en la superficie del catalizador, bajas

relaciones W/F disminuye la actividad del catalizador, pero benefician la selectividad a etileno.

De acuerdo con el mecanismo de reaccién propuesto, se considera que el etileno, el agua y
el dioxido de carbono son los principales productos de la ODH-Et, ademas la formacién de agua
mediante la especie xOH, genera otra especie de oxigeno (xO) la cual es responsable de

regenerar los sitios activos y evitar la desactivacion del catalizador.
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Por otra parte, el modelo cinético propuesto es capaz de describir el comportamiento del
catalizador con un error del 10%, ademas de que los parametros cinéticos estimados cumplen
con los criterios estadisticos y fenomenoldgicos. Un analisis de la dinamica del catalizador
permitié entender el papel que juega cada especie en la reaccion de DHO-Et, esto revela que la
adsorcion de oxigeno es un paso importante para llevar a cabo la DHO-Et, asimismo la
adsorcion de especies como CO, y agua disminuyen la probabilidad de que la especie O

regenere los sitios activos disminuyendo la selectividad a etileno.
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Capitulo 8

Trabajo a futuro

Con base los resultados obtenidos, a continuacion se presentan algunas perspectivas que

pueden mejorar este trabajo tanto en la parte experimental como tedrica.

Experimentalmente hablando, falta el desarrollo de experimentos que ayuden a corroborar el
modelo cinético propuesto. En cuanto al mecanismo de reaccion, es necesario obtener
experimentalmente curvas de adsorcion de etano y oxigeno que ayuden a caracterizar la
adsorcion de ambos reactivos. Por otra parte, también es necesario el disefio de nuevos
experimentos dindmicos que ayuden tanto a elucidar mejor los mecanismos de reaccién como
la estimacion de parametros en el modelo dinamico, ya que en este trabajo los parametros
cinéticos estimados en el estado estacionario fueron usados en el modelo dinamico y aunque

arrojan buenos resultados, aun pueden ser refinados.

En el aspecto tedrico, aun se debe desarrollar modelos cambiando suposiciones para poder
entender mejor el papel de cada especie reactiva que participa en la reaccién por ejemplo, se
podria considerar que los hidrocarburos reaccionan desde la fase gas, o que la adsorcién es el
paso que determina la velocidad de reaccion o inclusive suponiendo ahora un mecanismo
Redox.
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Apéndice A

Termodinamica de la DHO-Et

La mayoria de los productos que usamos en la actualidad derivan de un proceso quimico en
el que se ve implicado uno o mas reactores y por lo tanto uno o mas reacciones. Por ello el
estudio de la reaccion es un aspecto muy importante en el desarrollo de ingenieria de reactores,
para fines comerciales, propiedades como la velocidad de reaccion y conversion al equilibrio
son importantes en la investigacion y aprovechamiento de reacciones quimicas. Aunque ambas
cantidades dependen de la temperatura, presion y composicion de reactantes, proporcionan
diferente informacioén, por un lado, la velocidad de reaccion sirve para conocer qué cantidad de
sustancia que se convierte por unidad de volumen y tiempo, en cambio, la conversion al
equilibrio indica hasta qué punto ocurre la reaccion bajo ciertas condiciones de operacion. Esto
también da la pauta para saber si es posible o no iniciar la investigacion experimental de un
proceso [119]. En el caso de la DHO-Et, se realizé un estudio termodinamico considerando el

esquema de reaccion presentado en la Figura A.1.

0, H0
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Figura A.1. Esquema de reaccion de la DHO-Et.
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A.1. Calculo de la entalpia de reaccién

Como primer paso en el estudio termodinamico se realizé el calculo de la entalpia de
reaccion a diferentes temperaturas, para cada una de las reacciones mostradas en la Figura

A.1. De manera general se considera la siguiente reaccion:

aA+bB —cC+dD (A1)

donde a, b, ¢ y d son los coeficientes estequiométricos y A, B, C y D las especies

reaccionantes.

El calor desprendido o absorbido durante una reacciéon a una temperatura T, se calcula a

partir del calor de reaccién (AH,,, ) y es calculado como:

.
AH = AHpq + [ACdT (A.2)
TO

donde, AH:XH es el calor de reaccion estandar a la temperatura de referencia (T; = 25°C),
calculado como:
AHpyn =D MiAH g (A3)

con v; como el coeficiente estequiométrico (positivo para producto y negativo para reactivos) y

AH ;i el calor de formacion de la especie i. Para la reaccion de la ecuacion (A.1)
AH = CAH (¢ +dAH jp —aAH (4 —bAH (A4)

Tambien en la ecuacion (A.2), AC, es término de capacidad calorifica a presion constante

que incluye a reactivos y productos, es decir:

Pero Cpi , también es funcién de la temperatura y se expresa del modo siguiente:

C.
%=a+ﬁT+yT2+5T_2 (A.6)
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donde a, B, y, 0 son constantes caracteristicas de la sustancia en particular. Aplicando las

ecuaciones A.3-A.6 en la ecuacion A.2, se obtiene:

. A A AS
AH,, :Aern+R[Aa(T—TO)Jr?ﬁ(TZ—T02)+?y(T3—TO3)+T - } A7)
-0

donde, para productos y reactivos Aa = ZviAi , con definiciones analogas para AfB, Ay y Ao.

Aplicando los calculos anteriores para las reacciones de DHO-Et, en la Figura A.2 se
observa la entalpia de reaccién contra la temperatura. Se observa que las tres reacciones son

exotérmicas, siendo la reaccion selectiva de etano a etileno la que presenta menor entalpia de

reaccion.
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Figura A.2. Entalpias de reaccion a diferentes temperaturas, a) reacciéon de etano a etileno. b)

reaccion de etileno a CO; y c) reaccion de etano a CO..
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A.2. Entropia de reaccion

La entropia puede ser definida como la medida del desorden de una sustancia y cuanto
mayor es el desorden mayor en la entropia. Para calcular la entropia de reaccion con

dependencia de la temperatura y presion se tiene la siguiente ecuacion:

ASpn (T, P) ZV,ASf,+ j —F T( j (A.8)
i=1 T

ref ref

donde AS?i es la entropia estandar de formacién de la especie i. Ademas las integrales de la

Ecuacion A.8 estan definidas como:

T AC _
j—pdT:AaLnl+ AﬁTO+[A7/TO +A—2J T=h | L_ (A.9)
ST T T 2T, T

(%) o= [ Rop a0
p

En la Figura A.3 se presenta la entropia de reaccion para las reacciones de la DHO-Et (Ver
Figura A.1), se observa que para las tres reacciones la entropia cambia ligeramente con la

temperatura, pero al aumentar la presién la entropia disminuye.

Asi mismo tambien en las Figura A.3a y 3b se observa que la reaccion de etano a etileno y la

reaccion de etileno hacia CO; presentan AS,, >0 por lo que los productos estan mas

desordenados que los reactivos. En el caso de la reaccién de oxidacion total de etano a COq,

los productos presentan menos desorden que los reactivos ya que se tienen valores de
AS,y, <0.

También se observa que la reaccién selectiva hacia etileno presenta AH,,, negativo y

AS,,,, positivo por lo que la reaccién es favorecida y tiende a formar productos (etileno y agua).
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Figura A.3. Entropias de reaccion a diferentes presiones y temperaturas, a) reacciéon de etano a

etileno. b) reaccién de etileno a CO; y c) reaccion de etano a CO..
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A.3. Energia libre de Gibbs

Es una funcion de estado extensiva con unidades de energia, que da la condicién de

equilibrio y de espontaneidad para una reaccion quimica, de acuerdo al siguiente criterio:

Si AG =0, reaccion en equilibrio (reversible)

Si AG <0, reaccion espontanea que se desplaza hacia los productos
e Si AG>0, lareaccion no es espontanea

La energia libre de Gibbs se define como:
AG =AH(T,P)-TAS(T,P) (A.11)

Para cada especie i de una reaccion quimica
G =H;(T,P)-TS;(T,P) (A.12)

Multiplicando por el coeficiente estequiométrico V; y aplicando la suma de cada una de las

especies
zViGi :zViHi(T’P)_TzViSi(T’P) (A.13)

Asi, de manera general para la reaccion A.1, la energia libre de Gibbs estandar de reaccion

es:

AGITXI’I = ZVJAG fi —ZViAG fi (A14)
j i

En la Figura A.4 se presenta la energia de Gibbs para las reacciones de la DHO-Et (ver
Figura A.1), se observa que las tres reacciones tienen AG <0 por lo que las reacciones son
espontaneas y se desplazan hacia los productos. También se observa que la energia de Gibbs
disminuye con el aumento en la temperatura pero en el caso de la presién no hay mucha

variacion de la energia de Gibbs.
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Figura A.4. Energia libre de Gibbs estandar de reaccion, a) reaccion de etano a etileno, b)

reaccion de etileno a CO; y c) reaccion de etano a CO..
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A.4. Constante de equilibrio y conversion al equilibrio

Las constantes de equilibrio, y por lo tanto las composiciones en el equilibrio en sistemas
reaccionantes, pueden calcularse a partir de la segunda ley de la termodinamica. Sin embargo,
se debe recordar que los sistemas reales no alcanzan necesariamente esta conversion: por lo
tanto, las conversiones calculadas a partir de la termodinamica son solamente valores

sugeridos alcanzables [120].

En el equilibrio AG =0, la constante de equilibrio, en condiciones estandar (298 Ky 101.33

kPa) es considerada como:

AG°
RT

InK =—

(A.15)

donde:

Np ~k
N C

AG®=ViAG]  =-RTin M (A.16)
i=1 ’

Nr j
1_[r=1Cr
siendo los subindices p y r, producto y reactivo, respectivamente.

Para extrapolar el valor de K, se utiliza la ecuaciéon de Van't Hoff:

0
hK___ A pLl 1 (A7)
KTref R T Tref

Ademas, K es relacionada con la presion mediante la siguiente ecuacion:

_FERS

oya+b-c—d
= pap? (p°) (A.18)

K

donde P, es la presién parcial de la especie reaccionante (A, B, C y D), p° la presién en

condiciones estandar (101.33 kPa) y a, b, ¢ y d son los coeficientes estequiométricos (ver

Ecuacion A.1).
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En el equilibrio K, también puede ser definida como:

_ CAOXAeq _ XAeq (A 19)
CAO(l_XAeq) 1= X peq

Despejando X ¢, se tiene que la conversion en el equilibrio es:

K

— A.18
K+1 ( )

XAeq =

Aplicando estos calculos para la reaccion de DHO-Et, se obtiene la Figura A.5 donde se
presenta el efecto de la temperatura y la presion sobre la conversion en el equilibrio. En la
figura se observa que la conversion disminuye ligeramente al aumentar la temperatura lo cual
es caracteristico de reacciones exotérmicas, ademas se observa que se alcanzan conversiones

cercanas a 1 por lo que la reaccion no esta limitada termodinamicamente.

- 1.00000000 -

5 0.9999999994

S ——— 1 atm

< 0.999999998- —— 2 atm

S 1 — 4 atm
‘3 0.999999997- s atm

o ' —— 8 atm \
§0.999999996) 10t

0.999999995-

200 400 600 800 1000
Temperatura (°C)

Figura A.5. Conversion al equilibrio a diferentes temperaturas y presiones.
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Apéndice B

Calibracion del cromatografo de gases

El aspecto mas importante en el analisis cromatografico de los efluentes en la salida del
reactor es la curva de calibracidon, puesto que la precision del analisis estara en funcion de la
precision de la calibracion del equipo. La calibracion es el proceso de determinar los factores de
respuesta que se utilizan para calcular las concentraciones absolutas de componentes
mediante la inyeccion de estandares de calibracién especialmente preparados, la presentacion
grafica de este proceso es la curva de calibracién Figura B.1, la cual debe ser construida para

cada compuesto que se requiera analizar y para cada detector que se utilice en el analisis.

Respuesta

Respuesta Y, Area de pico
A o

residual !

m
1000

y=m+b

@ Puntos de calibracidn
® Nuestra

1 ] v}
b 10 I - -
Tiempo (min) . X, Concentracign

Figura B.1. Cromatograma con la sefal del compuesto y curva de calibracion.

En el caso de estudio de la DHO-Et, se realiz6 una calibracion multinivel para los
compuestos a la salida del reactor (etano, etileno y CO,), para los detectores FID y TCD. Se
inyectaron flujos volumétricos de mezclas diluidas etano-nitrégeno, etileno-nitrogeno y CO»-
Nitrogeno, variando las composiciones molares en un rango de 0-12 %. Las curvas de
calibracion se muestran en la Figura B.2, etano y etileno se calibraron mediante el detector FID

y didéxido de carbono con el detector TCD. Para la recta del calibrado se usé el método de
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minimos cuadrados, es decir, se determiné aquella recta que haga que la suma de los
cuadrados de las distancias verticales entre cada punto experimental y la recta de calibrado sea

minima o tienda a cero (Figura B.1).

a)

8000 = Etano A =53394Y 6t 70.514
T v Etileno R2 = 0.996

6000

Area de pico
N
o
o
o
1

A =T73648Y -5y, - 156.68
20004 R2=0.9998

O T T T T T T T T T T T T
0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12
Fraccién molar (Y))

A = 0.0146Y ., - 0.0004
R? = 0.9999

Area de pico

Ve

000 002 004 006 008 0.10
Fraccion molar (Y)

Figura B.2. a) Curva de calibracion en el detector de ionizacién de flama FID. b) Curva de

calibracién para el detector de conductividad térmica TCD.
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Apéndice C

Propiedades de las sales precursoras

Tabla C.1. Datos de seguridad de las sales precursoras [121-124].

Propiedad
Formula
Masa molar [g mol-']
Peso especifico
Temperatura de
fusion [°C]
Temperatura de

descomposicion [°C]

Salud
Inflamabilidad
Reactividad
Equipo de
proteccién personal
(EPP)

Color de almacenaje

Nitrato de niquel Acido Oxalico

Ni(NO3),*6H.0 H,C204*2H,0
290.81 126.07
2.05 1.65 a 18.5°C
56.7 101.5
137 149

Clasificacion de riesgo

1 3
0 1
0 0
Anteojos de Anteojos de
seguridad, guantes seguridad y
y respirador de guantes
vapores
Amarrillo Blanco

Oxalato de estafno
SanO4
206.73

280

247-352

N/A
N/A
N/A
Mascara de filtro para
proteccion contra

gases y particulas

N/A
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Apéndice D

Produccion cientifica

27° Congreso Iberoamericano de Catalisis. Puerto Vallarta, México 2020
Modalidad: Oral (7-12 de junio).
E. Moreno-Barrueta, A. A. Morales-Pérez*, C. Alvarado-Camacho, C. O. Castillo-Araiza. On the

Dynamics of the Catalyst Surface during the Oxidative Dehydrogenation of Ethane to Ethylene.

3rd International Energy Conference. Morelia, México 2019
Modalidad: Poster (9-13 de septiembre) Premiacion del 3er lugar

E. Moreno-Barrueta. C. Alvarado-Camacho, A.A. Morales-Pérez, C.O. Castillo- Araiza. “Kinetic
Modeling of the Oxidative Dehydrogenation of Ethane to Ethylene from Dynamic Experiments”.
Memorias disponibles en: https://amexen.org/iec/2019/docs/proceedings_iec19.pdf, ISSN: 2448-
5624 pagina-655

3rd International Energy Conference. Morelia, México 2019
Modalidad: Oral (9-13 de septiembre).

A. Romero-Limones, E. Moreno Barrueta, A. Hernandez-Aguirre, C. Alvarado-Camacho, A.A.
Morales-Pérez, C.O. Castillo-Araiza. “Kinetic study of the oxidative dehydrogenation of ethane to
produce ethylene over NiSnO”.

Memorias disponibles en: https://amexen.org/iec/2019/docs/proceedings_iec19.pdf. ISSN: 2448-
5624 pagina-409

1st CBI Students’ Meeting. Ciudad de México 2018
Modalidad: Poster (24-28 de septiembre)
E. Moreno Barrueta. C. Alvarado Camacho, A.A. Morales Pérez, C.O. Castillo Araiza. “Kinetic-

experimental study of the oxidative dehydrogenation of ethane to ethylene in NiOSn catalysts”.
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