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Resumen 

 

El uso de modelos matemáticos que representen adecuadamente procesos de 

hidrotratamiento tiene gran rentabilidad en la industria ya que reducen drásticamente la 

experimentación en planta piloto con la respectiva ganancia económica. 

El caso particular de estudio es el proceso de hidroconversión catalítica selectiva de 

naftas (HCS) el cual mediante catalizadores bifuncionales ácido/metal, incrementa el índice 

de octano de cortes de hidrocarburos, elevando el valor agregado de los mismos. El estudio 

cinético de las principales reacciones del proceso de HCS mediante un modelo matemático, 

permitirá establecer con escasa experimentación en laboratorio, las condiciones de 

operación y la formulación del catalizador que brinden una ganancia máxima en el barril de 

octano de estos cortes. 

Las reacciones de hidroconversión que repercuten en el índice de octano son: la 

isomerización e hidrodesintegración de parafinas y cicloparafinas, la dimerización-

desintegración de parafinas y finalmente la alquilación aromática las cuales se llevan a cabo 

sobre sitios ácidos. Mientras que en el componente metálico se llevan a cabo las reacciones 

de hidrogenación y deshidrogenación de las moléculas de hidrocarburo, las cuales 

conforman las etapas de iniciación y terminación de la reacción global. Es evidente 

entonces que en el mecanismo del proceso de hidroconversión existe una cooperación entre 

ambas funciones (ácida y metálica), lo cual determina tanto la actividad como la 

selectividad del proceso. Por esta razón, la relación o balance ácido/metal del catalizador, 

es un parámetro fundamental en el comportamiento del proceso. Por lo tanto es 

imprescindible el análisis del efecto del balance ácido/metal del catalizador sobre la 

actividad y selectividad de las reacciones del proceso de HCS 

En este trabajo se estudia el efecto de la relación ácido/metal en el proceso de HCS 

empleando una mezcla modelo sintética de parafinas, cicloparafina y aromáticos, 

característica de las gasolinas hidrotratadas, sobre catalizadores bifuncionales Metal/Al2O3 

+ HZSM5 mezclados físicamente. La función ácida es aportada por la zeolita HZSM5 y se 

utilizaron dos metales con diferente capacidad hidrogenante como platino y molibdeno 

sulfurado. Los experimentos de hidroconversión se llevaron a cabo a tiempos de residencia 

pequeños (W/Fo = 645-466 g / mol s) en un reactor tubular a condiciones de operación 
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industrial: Temperatura: 548-628°K, Presión: 28 Kg/cm2, y relación H2/hidrocarburo de 2 

mol/mol. Como carga al reactor se empleó una mezcla de n-heptano (parafinas), 

metilciclohexano (cicloparafinas) y tolueno (aromáticos). La relación ácido/metal se 

modificó mediante las concentraciones del metal impregnado en el catalizador con el objeto 

de identificar las reacciones principales en el proceso, así como el efecto del balance ácido 

metal en la distribución de productos. Los sitios catalíticos fueron cuantificados mediante 

las técnicas de 27Al-RMN y quimisorción de NO. 

A partir de los experimentos de hidroconversión de esta mezcla sintética, se 

determina que un catalizador con una relación ácido/metal grande favorece las reacciones 

de hidrodesintegración y alquilación aromática. Por el contrario, una relación ácido/metal 

intermedia favorece las reacciones de isomerización del n-heptano. Finalmente la 

incorporación de una función hidrogenante fuerte como el Pt, reduce drásticamente la 

alquilación de aromáticos y favorece la hidrogenación de aromáticos. 

Con esta información, se formulan esquemas simplificados de reacción 

representativos del proceso de HCS, los cuales explican de manera cualitativa la 

distribución global de productos. Para cada etapa reaccionante de estos esquemas, se 

estableció una expresión de rapidez del tipo LHHW, en donde la relación ácido/metal 

interviene explícitamente. 

Los parámetros aparentes de rapidez de reacción se obtienen mediante el ajuste del 

modelo contra datos experimentales. Una disminución significativa en el número de 

parámetros se obtiene al calcular independientemente las constantes de equilibrio y 

adsorción, los factores preexponenciales de las constantes cinéticas aparentes se estimaron 

empleando la teoría del estado de transición. Con la finalidad de permitir al modelo 

discernir entre metales con diferentes capacidades hidrogenantes, se incluye en este, un 

nuevo parámetro, el cual es característico del tipo de metal y actúa como una contribución a 

la energía de activación aparente. 

La respuesta del modelo se analizó en términos de la relación ácido/metal, 

observando que el modelo de reacción por grupos es capaz de reproducir la distribución 

global de productos y simular el comportamiento del proceso de hidroconversión catalítica 

selectiva a diferentes temperaturas y relaciones ácido / metal a tiempos de residencia 

moderados. 
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INTRODUCCIÓN GENERAL 
 
 

 

El estudio cinético de los procesos de refinación del petróleo ha tomado gran 

importancia debido a la demanda existente de combustibles y productos derivados, ya que 

permiten aprovechar fracciones de crudo de escaso uso y valor agregado empleándolos para 

obtener productos de mayor importancia [1-3]. Este tipo de estudios permite el uso de 

modelos matemáticos que reproduzcan el comportamiento de estos procesos, reduciendo 

drásticamente la experimentación en planta piloto con la respectiva ganancia económica. 

Procesos como la hidrodesintegración, hidroisomerización y reformación de naftas 

entre otros, han sido estudiados enfocándose en el aspecto cinético con la finalidad de 

comprender el comportamiento de las reacciones que ocurren en ellos y así identificar las 

condiciones a las cuales se obtiene el comportamiento deseado para cada proceso. 

Tradicionalmente estos procesos se han estudiado empleando compuestos modelo 

representativos de distintos cortes de crudo, que pueden ser moléculas pesadas [4,5] o 

ligeras [6-8]. Compuestos como el n-heptano son comúnmente usados en este tipo de 

estudios [9-13] analizando el impacto del balance ácido/metal sobre la actividad y 

selectividad de las reacciones presentes en procesos como el de hidroisomerización e 

hidrodesintegración [12, 14], en donde se ha determinado el balance ácido / metal del 

catalizador más adecuado para cada caso. Sin embargo estos procesos de refinación 

involucran sistemas complejos de reacción lo cual dificulta su estudio aún usando para su 

análisis un compuesto modelo, por ello, los estudios con mezclas de hidrocarburos son 

escasos a pesar de proporcionar información más representativa de las corrientes 

industriales [25,16] ya que generan reacciones como la alquilación de aromáticos [17] que 

repercuten en las propiedades del efluente, cambiando los requerimientos del catalizador. 

El análisis de sistemas complejos de reacción presentes en los procesos de refinación 

del petróleo, se ha realizado principalmente mediante metodologías como el método del 

evento simple (“single-event”) [18, 19], el cual desarrolla los mecanismos de reacción 

tomando en cuenta cada reacción elemental presente, expresándola como un arreglo 

matricial, de esta manera reproduce el comportamiento real del proceso. En contraste, con 
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la simplificación del sistema de reacción, mediante el agrupamiento (“lumping”) de 

productos y reacciones de acuerdo a su importancia, peso molecular o rapidez de reacción, 

se reproduce el comportamiento general mediante esquemas de reacción con un grado de 

complejidad menor [20-21]. El modelado matemático de las reacciones del proceso de HCS 

permitirá predecir su comportamiento, disminuyendo los requerimientos de 

experimentación en planta piloto, lo cual representa un beneficio económico importante. 

El proceso de HCS incrementa el índice de octano de cortes de hidrocarburos el cual 

mediante catalizadores bifuncionales ácido/metal, elevando el valor agregado de los 

mismos. Una aplicación específica del proceso de HCS es en los cortes de gasolinas 

catalítica hidrotratadas formando parte de un proceso dual aplicado para un mejor 

aprovechamiento de esta fracción [22]. 

El proceso consta de dos etapas, en la primera se elimina el azufre mediante un proceso 

de hidrodesulfuración convencional (HDS), que generalmente se lleva a cabo sobre 

catalizadores sulfurados de Ni/Mo o Co/Mo soportados en Al2O3 [23]. Posteriormente se 

presenta una segunda etapa en la que se busca recuperar el índice de octano (RON) 

disminuido al saturarse las olefinas presentes en el corte, lo cual ocurre de manera 

simultánea a la remoción de azufre [22]. 

Los catalizadores de hidroconversión presentan una función dual. Por un lado un 

soporte ácido en cuyos sitios activos se transforman las moléculas de hidrocarburo 

mediante reacciones de desintegración, isomerización, etc. El soporte debe a su vez 

presentar selectividad de forma para evitar la transformación de moléculas con alto octano, 

para esto se han empleado diferentes zeolitas [2, 24]. Por el otro, un componente metálico 

en cuyos sitios activos tienen lugar las reacciones de hidrogenación y deshidrogenación de 

las moléculas de hidrocarburo, el cual debe ser resistente al envenenamiento por azufre, por 

lo que en este caso la mejor opción es utilizar un metal en su forma sulfurada en vista de 

que los sulfuros metálicos se caracterizan por cumplir con estas características [2]. Es 

evidente entonces que en el mecanismo del proceso de hidroconversión existe una 

cooperación entre ambas funciones (ácida y metálica). 

Partiendo de la hipótesis de que el balance ácido / metal del catalizador bifuncional 

modifica las rutas de reacción de las moléculas de hidrocarburos, Se considera a este 

balance funcional como un parámetro fundamental en la actividad y selectividad de las 
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reacciones presentes en el proceso de hidroconversión catalítica selectiva. Por lo tanto, es 

importante la construcción de un modelo matemático que simule el comportamiento de los 

principales tipos de reacción del proceso de HCS. Este modelo debe ser sensible al efecto 

de las variaciones en el balance ácido / metal del catalizador y debe ser capaz de aceptar la 

alimentación de mezclas complejas de hidrocarburos, representativas de los cortes reales 

alimentados al proceso. 

 

Los catalizadores de hidroconversión serán estudiados tomando en cuenta dos sitios 

catalíticos diferentes, en los que se llevan a cabo distintos tipos de reacciones [25-27]. La 

probabilidad de que se lleve acabo un tipo de reacción en particular dependerá del sitio 

activo en el cual sean adsorbidas las moléculas de hidrocarburo, lo cual será función de los 

sitios activos totales de cada tipo (balance ácido / metal) en la superficie del catalizador. En 

este análisis se busca variar esta relación, por lo que se prepararon catalizadores 

bifuncionales con diferente balance ácido / metal mediante el mezclado mecánico de 

catalizadores metal/alúmina y zeolita. El mezclado físico de los componentes evita 

modificaciones en la actividad catalítica de cada componente como pérdida de cristalinidad 

u oclusión de sitios activos al impregnar el metal directamente en la zeolita.  

La zeolita HZSM5 incorpora al sistema la función ácida y propiedades de selectividad 

de forma [28,29], la cual restringe la formación de productos de isomerización 

multiramificados, evitando a su vez, que este tipo de productos presentes en la corriente 

reaccionen nuevamente, lo cual representaría pérdidas tanto en el número de octano como 

en el rendimiento líquido. 

En el caso del componente metálico se ha considerado el uso de Molibdeno en forma 

sulfurada, ya que en estudios anteriores [30] este presentó un mejor balance entre el 

rendimiento líquido y el índice de octano y presenta resistencia al envenenamiento por 

azufre. A su vez el platino en forma reducida se emplea como referencia de un balance 

ácido/metal bajo por su alta actividad hidrogenante la cual permite que el mecanismo 

bifuncional se lleve a cabo idealmente simplificando el análisis del proceso. 

Para determinar la actividad de los diferentes catalizadores bifuncionales se realizan 

experimentos de hidroconversión a tiempos de residencia pequeños (W/Fo en un rango 

entre 645-466 g/mol-s) en un reactor diferencial tubular de lecho fijo de flujo tapón a 
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condiciones de operación de importancia industrial: Temperatura: 548-628°K, Presión: 28 

Kg/cm2, y relación H2/hidrocarburo de 2 mol/mol. El reactor se alimenta con una mezcla de 

hidrocarburos integrada por n-heptano (60%vol), Metilciclohexano (10%vol) y Tolueno 

(20%vol). Además se añade en el caso de los catalizadores de Molibdeno 150 ppm de 

azufre como CS2, representando al contenido de azufre presente en estas corrientes. Los 

productos de reacción se analizan por cromatografía de gases usando una columna HP-

PONA de 50 m, y su identificación se realizó empleando espectrometría de masas. 

Los sitios ácidos son cuantificados relacionando directamente el contenido de aluminio 

en coordinación tetraédrica presente en la estructura de la zeolita, dicha coordinación 

genera un sitió ácido de Brönsted lo suficientemente fuerte para llevar a cabo reacciones de 

isomerización y desintegración [24,29]. Con la finalidad de analizar la estructura cristalina 

del componente ácido del catalizador y verificar la cuantificación de los sitios activos, se 

realizan estudios de caracterización de los catalizadores mediante técnicas de difracción de 

rayos X (DRX), microscopia electrónica (SEM) y resonancia magnética nuclear (27Al-

RMN). 

Por su parte, la cantidad de sitios metálicos se analizó por quimisorción dinámica de 

moléculas sonda cuantificando a los sitios hidrogenantes, en el caso de los catalizadores de 

sulfuro de Molibdeno se utilizó NO, el cual se adsorbe únicamente en los sitios metálicos 

[31], para los catalizadores de platino los sitios catalíticos fueron estimados teóricamente 

considerando una dispersión perfecta del metal sobre la superficie de la alúmina [32] 

El balance entre los sitios ácidos y metálicos se modificó mediante el tipo y la 

concentración del metal impregnado en el catalizador con el objeto de identificar el efecto 

del balance ácido metal sobre la actividad y selectividad de las reacciones de 

hidroconversión. 

A partir de la distribución de productos de experimentos de hidroconversión con 

diferentes catalizadores Metal/AL2O3+HZSM5, se identificaron las principales reacciones 

del proceso de hidroconversión que repercuten en el aumento de RON de las mezclas 

reaccionantes. Estas reacciones son: la isomerización y desintegración de parafinas y 

cicloparafinas, la dimerización-desintegración de parafinas y finalmente la alquilación 

aromática. Estas reacciones se llevan a cabo sobre los sitios ácidos tipo Brönsted de la 

zeolita HZSM5. Mientras que en en el componente metálico se llevan a cabo las reacciones 
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de hidrogenación y deshidrogenación de las moléculas de hidrocarburo, Estas reacciones 

conforman las etapas de iniciación y terminación de la reacción global según la teoría 

general de catálisis polifuncional de Weisz [25]. Una vez identificadas las reacciones 

principales a partir de experimentos de hidroconversión, es evidente que un catalizador con 

una relación ácido/metal grande favorece las reacciones de rompimiento y reacciones 

secundarias como la alquilación de aromáticos mediante la captación de fragmentos 

olefínicos, de manera que el aumento de octano es debido a la generación de aromáticos 

alquilados. Por el contrario, una relación ácido/metal pequeña favorece reacciones de 

isomerización y desintegración del n-heptano y reduce drásticamente la alquilación de 

aromáticos. 

Empleando los datos de actividad catalítica obtenidos experimentalmente, se 

identifican los tipos de reacción que participan en el aumento de octanaje de la mezcla, En 

base a estas reacciones se generan esquemas de reacción mediante la metodología de 

agrupamiento [29], los cuales explicaran de manera cualitativa la distribución global de 

productos. Para cada etapa del esquema de reacción se desarrolla la ecuación de rapidez de 

reacción empleando expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson [33] 

debido a la necesidad de tomar en cuenta el fenómeno de adsorción de los compuestos 

sobre la superficie del catalizador, ya que mediante estas expresiones se introduce la 

relación entre el número de sitios ácidos y metálicos del catalizador en los balances de un 

modelo de reactor integral isotérmico para cada componente global del esquema. De esta 

manera el modelo presenta sensibilidad con respecto al balance ácido/metal del catalizador. 

Los parámetros aparentes de rapidez de reacción se obtienen mediante el ajuste del 

modelo contra datos experimentales empleando conjuntamente los métodos de Rosebrock y 

Marquardt. Una disminución significativa en el número de parámetros se obtiene al calcular 

las constantes de equilibrio y adsorción de manera independiente [27]. Los factores 

preexponenciales de las constantes cinéticas aparentes fueron estimados considerando la 

teoría del estado de transición [34]. 

La respuesta del modelo ajustado con respecto a la relación ácido/metal se analiza 

en un amplio rango de valores de esta relación. Este análisis paramétrico nos muestra que a 

valores pequeños del balance ácido/metal, la rapidez de las reacciones de hidrogenación y 

deshidrogenación es considerablemente alta, favoreciendo principalmente a la ruta de 
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isomerización y en menor medida la de hidrodesintegración mientras que la ruta de 

alquilación es prácticamente anulada. Al incrementar el valor de la relación ácido/metal, se 

favorecen las reacciones de hidrodesintegración y alquilación sobre sitios ácidos debido a 

que las reacciones de hidrogenación son disminuidas. 

La diferencia entre la capacidad hidrogenánte de la especie metálica empleada, es 

incluida mediante un nuevo parámetro, el cual se presenta como una contribución a la 

energía de activación aparente de cada etapa de reacción global. Este parámetro permite al 

modelo discernir entre catalizadores con diferentes tipos de metal ya que es característico 

de cada uno de ellos. 

El modelo de reacción por grupos es capaz de reproducir la distribución global de 

productos y simular el comportamiento del proceso de hidroconversión catalítica selectiva a 

diferentes temperaturas y relaciones ácido / metal a tiempos de residencia moderados. Por 

lo tanto, es una herramienta eficiente para determinar la formulación en sistemas catalíticos 

Metal / Al2O3 + HZSM-5 mediante la cual se obtenga la máxima ganancia de octano de las 

corrientes tratadas. 
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CAPITULO I 
MODELADO DE PROCESOS DE HIDROCONVERSIÓN 

ANTECEDENTES 

 

 

1.1 Introducción. 

 

En la actualidad es difícil imaginar un mundo sin productos derivados del petróleo, 

comenzando por combustibles (gas LPG, gasolina, keroseno, diesel, etc.), diversos 

productos para la industria química, lubricantes y asfaltos. El petróleo crudo es una mezcla 

de hidrocarburos y componentes orgánicos ligados a heteroátomos como: azufre, nitrógeno, 

oxígeno y metales pesados como el Níquel y el Vanadio. También puede contener 

compuestos inorgánicos y agua. La mayoría de estos componentes son parafinas, 

compuestos aromáticos y nafténicos. En la refinación, el crudo se fracciona por destilación 

y sus cortes son modificados posteriormente por diferentes procesos. Las fracciones son 

clasificadas de acuerdo a su punto de ebullición (Figura 1.1.1). La cantidad y tipo de 

productos obtenidos en las refinerías dependen de los objetivos particulares y la demanda 

de cada uno de ellos en el mercado. 

 

 
 

Figura 1.1.1- Rango de puntos de ebullición y números de carbonos y los 

principales productos de la industria de refinación [1]. 



 Cap. 1.- Antecedentes 

  12 

 

En la actualidad, el desarrollo en la industria automotriz aunado al incremento en la 

contaminación del medio ambiente ha elevado de forma extraordinaria la demanda de 

combustibles de alta calidad y con un mínimo de contaminantes. La necesidad de reducir 

las emisiones contaminantes producidas por compuestos presentes en los combustibles 

como el azufre, metales pesados, aromáticos y VOC’s ha motivado la implementación de 

normatividades rigurosas para las especificaciones de los combustibles fósiles [2, 3]. Por lo 

tanto, la industria de refinación de petróleo requiere modificar los procesos existentes en las 

refinerías y/o desarrollar nuevos procesos que permitan aprovechar a las fracciones de 

crudo de escaso valor agregado empleándolos para obtener productos de mayor importancia 

industrial como combustibles manteniendo una concentración mínima de compuestos 

fotoreactivos y tóxicos presentes en estos cortes [1, 4, 5]. Por lo tanto, el desarrollo de 

procesos catalíticos capaces de cumplir con estos requerimientos, se ha convertido en la 

principal línea de investigación de la industria petrolera [6]. Para esto, se han buscado 

optimizar los procesos existentes y se ha experimentado con distintos materiales para la 

producción de catalizadores de nueva generación más eficientes [7, 8]. 

El modelamiento del hidroprocesamiento se ha convertido en una herramienta 

fundamental para el diseño, simulación y optimización de procesos catalíticos ya que 

permite el análisis del proceso eliminando los altos costos de experimentación en plantas 

piloto. 

 

1.2. Modelamiento de procesos catalíticos. 

 

El uso de modelos matemáticos para el diseño y simulación de procesos catalíticos en 

la industria de refinación de petróleo ha crecido a pasos gigantescos, debido al abatimiento 

los costos de experimentación, la disminución de los tiempos de análisis de procesos ante 

cambios en condiciones de operación, tipo de carga y/o modificación del reactor catalítico.  

La simulación general del comportamiento de un proceso mediante un modelo se 

conforma por un modelo matemático que representa al reactor y un modelo de reacción. El 

modelo de reactor toma en cuenta el tipo de reactor utilizado por medio del balance de 

masa y energía. Por otro lado, el modelo de reacción describe la cinética de las reacciones 
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químicas presentes en el proceso seleccionado. Una vez formulado el modelo cinético, se 

desarrollan expresiones que representan cada una de las etapas de reacción del proceso [9-

13]. De manera similar se han estudiado la gran parte de los procesos de hidrotratamiento 

[14-19] empleando a los modelos como una herramienta de control del proceso [20] y 

diseño del catalizador [21]. 

Uno de los principales puntos de interés son los procesos de refinación que aprovechan 

las fracciones de petróleo poco usadas proporcionando combustibles de mayor valor 

agregado, como son los procesos de hidrodesintegración [1, 22] y desintegración catalítica 

[23-24], los cuales generan combustibles ligeros a partir de cortes pesados de crudo. Y los 

procesos de hidroconversión y reformado catalítico que modifican estructuralmente a las 

corrientes tratadas buscando incrementar la calidad de los combustibles [25-28]. Estos 

procesos involucran mezclas y sistemas de reacción altamente complejos, Por lo que, para 

su análisis es necesario emplear metodologías que permitan su estudio cinético y 

posteriormente modelar su comportamiento. 

 

1.2.1. Metodologías de modelamiento. 

 

El análisis de sistemas complejos de reacción presentes en los procesos catalíticos en la 

industria petroquímica requiere de un balance entre exactitud y tiempo consumido, 

Generalmente, Un modelo cinético explicito que tome en cuenta cada una de las reacciones  

individuales tendrá una mayor capacidad para simular el proceso con exactitud en un 

amplio rango de condiciones de operación, además, los parámetros cinéticos presentaran 

independencia a la carga de alimentación. Sin embargo, el tiempo requerido para la 

simulación es importante. Por su parte modelos menos explícitos, requieren poco tiempo de 

calculo logrando una buena representación del proceso. 

 

1.2.1.1 Modelos cinéticos fundamentales. 

 

Los modelos cinéticos fundamentales fueron inicialmente desarrollados para los 

procesos de desintegración térmica [29], desintegración catalítica [30-32] e 

hidrodesintegración [33-35].  
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El desarrollo de este tipo de modelamiento está basado en la consideración de cada 

paso elemental que ocurre en la reacción, por lo que esta metodología es conocida como del 

evento simple (single-event) [33, 36]. El sistema de reacciones posibles se incrementa con 

el número de carbonos de los compuestos tratados. Por lo tanto, para cortes intermedios y 

pesados de crudo es necesaria la generación de un algoritmo de cómputo para la generación 

de la compleja red de reacciones. El algoritmo manipula a los compuestos representándolos 

como un arreglo matricial, por lo que las reacciones estudiadas serán representadas 

mediante operaciones matriciales específicas a la matriz inicial correspondiente a los 

reactivos, para obtener la matriz representativa del producto [30, 36, 37]. En la Figura 1.2.1 

se observa el mecanismo para una reacción de transferencia de metilo. La matriz 

correspondiente al reactivo muestra un enlace entre el carbono 3 y el grupo metilo, con un 1 

en el espacio correspondiente. Dicho enlace se divide sustrayendo el 1 y añadiéndolo en el 

enlace del carbono 2 y el metilo, obteniendo la matriz del producto [36]. 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.2.1. Representación de una reacción de transferencia de metilo por arreglos 

matriciales. 

 

 

Al generar las ecuaciones cinéticas para cada una de las etapas elementales del sistema 

de reacción se obtiene un número extremadamente alto de parámetros a determinar. Sin 

embargo, las propiedades y parámetros de las reacciones llevadas a cabo por compuestos 

estructuralmente similares son las mismas, lo cual permite considerar estos compuestos 

Producto. 
 1 2 3 4 5 6 
1 0 1 0 0 0 0 
2 1 0 1 0 0 1 
3 0 1 0 1 0 0 
4 0 0 1 0 1 0 
5 0 0 0 1 0 0 
6 0 1 0 0 0 0 

Reactivo. 
 1 2 3 4 5 6 
1 0 1 0 0 0 0 
2 1 0 1 0 0 0 
3 0 1 0 1 0 1 
4 0 0 1 0 1 0 
5 0 0 0 1 0 0 
6 0 0 1 0 0 0

MS

MS
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llevan a cabo las mismas reacciones [30,36], de esta manera en el método del evento simple 

se considera que cada “familia” de reacciones tiene el mismo parámetro cinético. El 

coeficiente cinético elemental dependerá solamente del tipo de radical o ión carbenio que 

participa en la reacción elemental como reactivo o producto. 

A pesar de los modelos elementales pueden ser aplicados sin mayor problema a 

reacciones con compuestos modelo, Su uso se complica cuando se consideran mezclas 

complejas de hidrocarburos como en el caso de cortes de crudo, ya que el tiempo de 

generación y cálculo es muy alto. Además, Las técnicas de análisis actuales no permiten la 

identificación detallada de todos los compuestos presentes en las corriente, por lo que los 

modelos generados mediante el método del evento simple requirieron del desarrollo de 

técnicas de agrupamiento de los compuestos calculados por el modelo fundamental original 

(relumping) [37], este agrupamiento se realiza de acuerdo al número de carbonos y 

ramificaciones de los compuestos considerando que los compuestos pertenecientes a un 

mismo grupo se encuentran en equilibrio termodinámico [36-40]. El empleo de estos 

modelos en los últimos años se ha incrementado para el estudio de hidroconversión [41, 42] 

e hidrodesintegración [43, 45] de moléculas modelo. Sin embargo, su uso en el estudio de 

mezclas de hidrocarburos es limitado [46]. 

 

1.2.1.2 Modelos cinéticos aglomerados (Lumping). 

 

Los sistemas de reacción complejos se pueden simplificar mediante la aglomeración de 

compuestos y reacciones con características similares. De esta manera, es factible el 

modelado y simulación de procesos catalíticos mediante esquemas de reacción con un 

grado de complejidad menor al de los modelos fundamentales. Esta metodología de 

modelado por aglomeración (lumping) ha sido extensamente usada en el estudio de 

procesos catalíticos en la industria petroquímica, Scherzer [1] muestra un modelo para la 

hidrodesintegración de corrientes de hidrocarburos pesadas el cual considera solamente 2 

aglomerados (lumps) basándose en punto de ebullición final de los compuestos. El grupo 

de reactivos involucra a los compuestos cuyo punto de ebullición es mayor al punto de 

ebullición deseado (final), Con esta simplificación propuso una reacción de primer orden y 

determino la energía de activación aparente (47.7 Kcal/mol). Posteriormente se añade un 
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“lump” extra correspondiente al coke formado en un proceso de desintegración catalítica 

[47]. El principal inconveniente del modelamiento mediante el agrupamiento de 

compuestos, es la fuerte dependencia de los parámetros cinéticos determinados con la 

alimentación del proceso. Por lo tanto, se han propuesto nuevos modelos con un mayor 

número de “lumps”, buscando una descripción más detallada de la composición de la 

alimentación. De esta forma, has surgido modelos cinéticos eficientes para procesos como 

la desintegración térmica [48] y catalítica [24, 49, 50], así como para la hidrodesintegración 

[22, 51]. 

El aumento en el número de aglomerados mejora la capacidad del modelo, sin 

embargo, esta mejora esta limitada ya que la complejidad del modelo, debida al numero de 

parámetros a estimar, es incrementado con el número de “lumps” considerados. Por lo 

tanto, el modelamiento por aglomerados permite un estudio cinético detallado de las 

reacciones manteniendo un número razonable de parámetros cinéticos a determinar.  

Un aglomerado es conformado por compuestos que presentan similitudes en cuanto a 

estructura y/o reactividad. Una vez identificados estos compuestos, todos ellos son 

considerados como un pseudocomponente con las mismas propiedades físicas y químicas 

[52]. Para la formación de aglomerados en un estudio cinético Alley and Liguras [53] 

propuso un método el cual consiste en seleccionar y determinar los aglomerados a partir de 

un análisis molecular, mediante cromatografía de gases y espectrometría de masas. Con los 

datos del análisis, los compuestos con propiedades y estructuras similares son agrupados, 

determinando la concentración de cada pseudocomponente. Las ecuaciones de rapidez de 

reacción toman en cuenta solo al pseudocomponente, por lo tanto, es necesario estimar solo 

un numero limitado de parámetros cinéticos mediante datos experimentales empleando 

compuestos modelo [53-55]. Por su parte, Quann et al. [56, 57] proponen el aglomerado 

orientado estructuralmente (Structured-Oriented Lumping) con la finalidad de simplificar el 

estudio de fracciones de crudo. El método SOL representa a los hidrocarburos mediante un 

vector estructural, el cual considera diferencias estructurales. Es decir, todos los isómeros 

estructurales serán representados por el mismo vector y por lo tanto tomados en cuenta 

como un pseudocomponente. Esta metodología permite establecer el número de 

aglomerados antes de obtener datos experimentales del proceso. 
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El calculo de propiedades para cada pseudocomponente, depende de la varianza de las 

propiedades de cada uno de los compuestos pertenecientes al aglomerado. Sin embargo, en 

el caso de sistemas de reacción extremadamente complejos, una forma de reducir el número 

de parámetros cinéticos del modelo, es la consideración de aglomerados “extensos”, que 

involucran compuestos de tamaño, estructura y propiedades diferentes. la determinación de 

las propiedades del pseudocomponente se realiza mediante métodos de aglomeración 

continua [58, 59]. Este método considera a las fracciones de crudo como mezclas con un 

número infinito de componentes cuyas propiedades son funciones continuas de variables 

como el punto de ebullición. 

Actualmente, el modelamiento por aglomeración es la principal herramienta para el 

estudio de procesos en la industria petroquímica [60, 61], en especial cuando el estudio 

requiere de mezclas de hidrocarburos [62, 63, 64]. 

En este trabajo se empleara la metodología de aglomeración para estudiar el 

comportamiento del proceso de hidroconversión catalítica selectiva (HCS), el cual 

incrementa la calidad de fracciones de petróleo correspondientes a la gasolina. 

 

1.3. Proceso de hidroconversión catalítica selectiva. 

 

Uno de los procesos de gran importancia en los últimos años es el proceso de 

hidroconversión de hidrocarburos, que al igual los procesos de hidrodesintegración y 

reformación de naftas, involucra reacciones de arreglo estructural como isomerización y 

desintegración, cuya finalidad es incrementar el valor agregado de las fracciones de 

hidrocarburos [28, 65]. Un ejemplo de la aplicación industrial de los procesos de 

hidroconversión es la problemática del corte de hidrocarburos correspondiente a la gasolina 

catalítica. 

 

1.3.1 Problemática de la gasolina catalítica. 

 

Las fracciones correspondientes a la gasolina presentan un intervalo de ebullición 

desde 28 hasta 200°C y esta conformadas principalmente por parafinas, cicloparafinas, 

olefinas y aromáticos, conteniendo hidrocarburos desde 5 hasta 11 átomos de carbono. 
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Estas fracciones se someten a procesos como reformación catalítica, alquilación, 

isomerización y desintegración entre otros, obteniendo gasolina limpia de alto octanaje. 

Finalmente, los productos de estos se mezclan en el llamado Pool de gasolina, donde se 

agregan diferentes aditivos para obtener la gasolina comercial. 

La nafta producida por las plantas de desintegración catalítica (FCC), es la corriente 

que más aporta al pool de gasolina. Sin embargo, esta fracción presenta un alto contenido 

de compuestos azufrados. La Figura 1.3.1 muestra que la aportación del proceso de 

desintegración catalítica a la gasolina es significativa (36% aproximadamente). Sin 

embargo presenta un contenido de azufre cercano a las 2160 ppm, con lo que aporta 

aproximadamente el 98% del contenido total de azufre de la gasolina comercial [66], por lo 

que su uso debe ser restringido. 

 

 
Figura 1.3.1. Proporción de las fracciones mezcladas en el pool de gasolina y su 

contenido característico de azufre [66]. 

 

 

Por lo tanto, el problema consiste en disminuir el contenido de azufre en esta fracción, 

para lograrlo se requiere aplicar una etapa de remoción de compuestos azufrados. Sin 

embargo, durante la remoción de azufre a altas presiones parciales de hidrógeno se presenta 

la saturación de compuestos olefínicos lo que disminuye el índice de octano (RON) y por lo 

tanto la calidad del carburante. Para contrarrestar el efecto no deseado del proceso de 

remoción de compuestos azufrados, se han planteado diversas estrategias para evitar la 
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pérdida de RON de la nafta. Dentro de estas estrategias se encuentra la modificación del 

proceso y del catalizador de hidrotratamiento para remover el azufre evitando la saturación 

de olefinas y la pérdida de octano [67].  

 

 

 

 

 

 

 

Figura1.3.2: Esquema simplificado del proceso dual de hidrotratamiento-

hidroconversión de gasolina catalítica. 

 

 

Otra opción es aplicar proceso combinados en etapas secuénciales (Figura 1.3.2), 

primeramente se aplicara una etapa de hidrodesulfuración convecional (HDS), el cual opera 

a temperaturas y presiones elevadas (315–400°C y 48–138 Bar respectivamente), utilizando 

catalizadores sulfurados como NiMo/Al2O3 o CoMo/Al2O3 [68]. En una segunda etapa se 

aplica un proceso de hidroconversión cuyo objetivo será recuperar el RON de la fracción 

hidrotratada.  

En la literatura existen procesos con objetivos similares, sin embargo la información 

respecto a la etapa de hidroconversión está limitada [28, 64, 69]. Por lo tanto es el proceso 

de hidroconversión catalítica selectiva el que requiere de un estudio completo que permita 

entender su comportamiento y consecuentemente obtener mayores beneficios. 

 

1.3.2 Catalizadores de hidroconversión catalítica selectiva. 

 

Para determinar el tipo de reacciones que se desea que el catalizador de 

hidroconversión promueva, es necesario especificar la composición de la carga. Mediante 

el análisis PIONA de la nafta catalítica hidrotratada provenientes de la refinería de PEMEX 

Salamanca (Guanajuato) y de acuerdo a concentraciones reportadas [66], se identificaron 
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los componentes principales en estas fracciones, como son los compuestos parafínicos 

lineales (10-40%wt), compuestos parafínicos ramificados, (20-40%wt), compuestos 

olefínicos (10-20%wt), compuestos nafténicos (10-20%wt) y compuestos aromáticos (15-

30% wt). En menor cantidad se encuentran compuestos pesados y heteroátomos de azufre y 

nitrógeno (0.5-5% wt). 

Una alternativa para incrementar el RON de esta carga es necesario someter a la nafta 

hidrotratada a reacciones de isomerización y desintegración tanto de compuestos 

parafínicos como de nafténicos, así como la alquilación de los hidrocarburos aromáticos, 

para obtener compuestos de mayor octanaje como se muestra en la Figura 1.3.3 [70, 71]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.3.3. Reacciones para incrementar el índice de octano. 

 

 

Para llevar a cabo las reacciones mencionadas e incrementar el índice de octano de la 

nafta hidrotratada, se requiere un catalizador que presente funciones tanto ácida como 

metálica [26, 72], además, deberá ser selectivo hacia moléculas de bajo número de octano, 

como las parafinas lineales o aromáticos y naftenos poco alquilados, para evitar una 

disminución en el índice de octano de la carga. Las zeolitas de poros medianos, como la 
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HZSM5, cumplen con estos requerimientos [73], debido a sus propiedades de selectividad 

de forma y aportando la función ácida necesaria [74]. 

Por su parte, como componente metálico puede emplearse metales nobles (Pt, Pd) que 

presentan gran capacidad hidrogenante [75], o metales de transición (Mo, W) los cuales se 

emplean en ambientes contaminados con azufre [1]. Debido a que las partículas de las 

zeolitas son muy pequeñas, no es práctico emplear formulaciones exclusivas metal/zeolita 

en los reactores industrial. Es necesario un soporte que proporcione resistencia mecánica al 

catalizador. Este soporte es conocido como “matriz” siendo usadas para este fin ya sea a la 

alúmina y/o a la sílica-alúmina [23].  

Por lo tanto, el proceso de hidroconversión catalítica selectiva requiere de catalizadores 

bifuncionales que proporcione una función de hidrogenación/ deshidrogenación mediante 

un componente metálico y un componente ácido que lleve a cabo los arreglos estructurales 

y la desintegración de los hidrocarburos de acuerdo con el mecanismo bifuncional. 

 

1.3.2.1. Mecanismo bifuncional del catalizador de hidroconversión 

 

La teoría de catálisis polifuncional de Weisz [72] analiza el modo de operación de los 

catalizadores bifuncionales y analiza los requerimientos de cooperación entre sus funciones 

ácida y metálica para lograr el funcionamiento del mismo. 

El mecanismo de operación del un catalizador bifuncional propone un sitio catalítico 

metálico en donde la molécula de hidrocarburo es hidrogenada y deshidrogenada 

rápidamente , mientras que las reacciones de isomerización y desintegración se llevan a 

cabo sobre los sitios ácidos mediante la química del ión carbenio [72,76] como se muestra 

en la Figura 1.3.4. 

La selectividad del proceso puede verse modificada con la presencia de una zeolita 

como la HZSM5, debido al impedimento estérico al transporte de la moléculas en los poros 

de tamaño mediano de la zeolita [73,74,76], ya que actúa como una malla molecular 

permitiendo el acceso exclusivamente a moléculas poco voluminosas con número de octano 

bajo. 
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Figura 1.3.4. Esquema del Mecanismo Bifuncional de hidroconversión de 

hidrocarburos. 

 

 

1.3.2.2. Componente ácido del catalizador. 

 

Para una adecuada selección del componente ácido del catalizador, se requiere tomar 

en cuenta los requerimientos de esta función en el proceso. Dentro del grupo de reacciones 

de arreglo molecular sobre sitios ácidos en el proceso de hidroconversión se encuentran la 

isomerización, desintegración y la alquilación tanto alifática como aromática. Las 

reacciones de isomerización de olefinas requieren de una acidez débil, en relación con las 

reacciones de isomerización de parafinas y nafténicos, las cuales requieren de una acidez 

mayor. Por su parte, las reacciones de desintegración y alquilación requieren de una fuerza 

ácida fuerte [70]. Además estas reacciones deben restringirse a compuestos de bajo índice 

de octano, por lo que es necesario introducir al catalizador propiedades de selectividad de 

forma. Esta última propiedad se ha implementado utilizando diversas zeolitas cuya 

selectividad de forma es resultado de su estructura cristalina y el arreglo ordenado de sus 

poros.  

La selectividad de forma se hace presente cuando las dimensiones de los poros de la 

zeolita son comparables con las dimensiones de las moléculas presentes en la reacción, de 

manera que existen tres posibilidades de impedimento estérico de una reacción [73,74]. La 

selectividad de forma hacia reactivos, limita el acceso al interior de los poros a moléculas 

voluminosas impidiendo que reacciones. La selectividad de forma hacia productos provoca 
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que los compuestos generados en el interior de los poros se difundan lentamente hacia el 

exterior, y finalmente la selectividad del estado de transición, esta involucra la restricción a 

la formación de intermediarios de reacción demasiado voluminosos. Estas restricciones 

generadas por los procesos de transporte dentro de los poros de la zeolita contribuyen a 

modificar al esquema de reacción [74]. En la Figura 1.3.5-A se muestra una comparación 

entre el tamaño de poro de diferentes zeolitas y el de las moléculas de hidrocarburos.  

 

 
 

Figura 1.3.5. Comparación entre diámetro de canal máximo en los poros de diferentes 

zeolitas y el tamaño molecular mínimo de los compuestos característicos de la nafta 

hidrotratada[77]. 
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Los procesos de transporte en los en los poros de la zeolita se lleva a cabo de diferentes 

formas. La difusión molecular ordinaria la cual se presenta en poros de tamaño grande 

donde predominan las interacciones entre moléculas y es descrita por la ley de Fick. En 

poros más pequeños predominan las interacciones de las moléculas con las paredes por lo 

que se lleva a cabo una difusión tipo knudsen. Finalmente, en poros con dimensiones 

similares a las moléculas que se difunden, el transporte se lleva a cabo mediante una 

difusión configuracional, donde el diámetro de poro es un parámetro primordial para el 

coeficiente de difusión, como se muestra en la Figura 1.3.5-B [77,78].  

 

De acuerdo a los requerimientos de acidez y selectividad de forma del proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva, se seleccionó a la zeolita HZSM5 como componente 

ácido del catalizador bifuncional, que proporciona la acidez y selectividad de forma 

deseada por su tamaño de poro mediano, brindando además estabilidad térmica y 

resistencia al envenenamiento [69]. 

La zeolita HZSM5 es un sólido cristalino constituido por aluminio, silicio y oxigeno. 

La estructura de la zeolita es un arreglo tridimensional de tetraedros de SiO4 y AlO4 [79]. 

Estas unidades forman cadenas de tetraedros y constituyen anillos pentagonales, por lo que 

se le conoce como unidad pentasil. A su vez, estos anillos forman estructuras 

tridimensionales como se muestra en la Figura1.3.6 en donde cada línea representa un 

átomo de oxígeno y las intersecciones representan átomos de aluminio o silicio (Figura 

.1.3.6-a). La zeolita HZSM5 tiene dos tipos de canales estructurares (poros) formados por 

10 anillos (Figura 1.3.6-b). Un tipo de poro tiene forma circular y se encuentra en zig-zag 

con dimensiones de 5.1 x 5.5 Å, el segundo tipo de poro es recto, presenta forma elíptica y 

tiene dimensiones un poco mayores 5.3 x 5.6 Å (Figura 1.3.6-c) [80]. Estos canales al 

interceptarse como se muestra en la Figura 1.3.6-d forman una cavidad de 

aproximadamente 9 Å de diámetro y es en donde se presume la existencia de sitios ácidos y 

donde tienen lugar las reacciones de arreglo molecular. 
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Figura 1.3.6. Estructura de la zeolita HZSM5 [80]. 

 

 

La acidez de la zeolita HZSM5 en su forma protonada, es del tipo Brönsted y es 

generada por grupos hidroxilo Al-OH-Si, presentes en sus cavidades internas. Las 

propiedades catalíticas de la zeolita dependen del número, fuerza y distribución de estos 

sitios ácidos, pues existe una relación directa entre ellos y la actividad catalítica en la 

desintegración de moléculas de hidrocarburos [79]. Esta acidez esta relacionada con el 

desajuste de cargas catiónicas en la red, producido por la sustitución isomorfa de un átomo 

tetravalente de silicio por un átomo trivalente de aluminio o algún otro metal (Ga, Fe, In, 

etc). La red es balanceada por protones H+ que se encuentran ligados a los átomos de 

oxígeno puenteados entre un átomo de aluminio y uno de silicio (Figura 1.3.7), lo anterior 

ha sido demostrado mediante la técnica de espectroscopia de infrarrojo [26,81].  
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Figura 1.3.7. Estructura superficial de la zeolita HZSM5. 

 

 

Diversas técnicas analíticas han sido empleadas para el estudio de la actividad ácida de 

las zeolitas, entre las más frecuentes se encuentra la espectroscopia de infrarrojo. Estos 

estudios han demostrado la presencia de grupos hidroxilo en diferentes posiciones [81,82].  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.3.8. Espectros de infrarrojo de grupos hidroxilo para zeolitas H-Beta y 

HZSM5 [81]. 

 

 

En la Figura 1.3.8 se muestran en la región de infrarrojo correspondiente a los grupos 

hidroxilo (3200-4000 cm-1) los espectros de zeolitas HZSM5 y Beta. Se presentan dos picos 

principales en 3745 cm-1, correspondiente a la adsorción debida a un modo de vibración de 

elongación O-H característico de un grupo silanol (Si-OH) y un segundo aproximadamente 
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en 3610 cm-1, este último se asigna a grupos hidroxilo formando un puente entre átomos de 

Si y Al, que se encuentran preferentemente en las cavidades internas de las zeolitas y son 

responsables de su acidez tipo Brönsted, pues se ha determinado una relación directa entre 

la cantidad de estos sitios en la zeolita HZSM5 y la rapidez de desintegración de 

hidrocarburos [79], indicando que estos sitios ácidos son responsables de la actividad acida 

del material. Se reporta también un banda débil en 3670 cm-1, correspondientes a grupos 

hidroxilo asociados a especies de aluminio localizador fuera de la red cristalina de la zeolita 

[82]. 

 

1.3.2.3. Componente metálico del catalizador. 

 

Los catalizadores de hidroconversión requieren de un componente metálico el cual 

provea la función hidrogenante y deshidrogenante. Esta función modifica la selectividad del 

catalizador al producir compuestos hidrogenados y genera reacciones de hidrogenólisis 

produciendo hidrocarburos de 1 y 2 carbonos los cual se ven incrementados con la 

temperatura. La función hidrogenante de diversos metales ha sido evaluada para diversos 

procesos como la hidrodesintegración, hidrotratamiento y reformación [26]. 

Los factores que determinan la función hidrogenante son: la cantidad de metal 

incorporado y su grado de dispersión en el catalizador, La localización del metal y su 

interacción con el soporte, La distancia entre los sitios metálicos y los sitios ácidos del 

soporte y finalmente el tipo de metal utilizado [1, 75, 83]. Se ha determinado que los 

metales nobles presentan la mayor capacidad hidrogenante, seguidos por los sulfuros de 

metales de transición. Sin embargo, los metales nobles como el platino, paladio y níquel 

son poco resistentes a las cargas contaminadas con azufre, lo cual restringe su uso a nivel 

industrial, ya que los metales nobles en forma sulfurada presentan una actividad 

hidrogenante muy débil con respecto a los metales de transición sulfurados. Existen 

estudios en donde los métodos de preparación de este tipo de catalizadores, les proporciona 

mayor resistencia contra el envenenamiento por azufre [84-86] aunque su uso no se ha 

generalizado. 

Los metales que son empleados normalmente en presencia de azufre y nitrógeno se 

encuentran el Tungsteno y el Molibdeno en forma sulfurada [75], siendo este último 
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extensamente utilizado en procesos de hidrotratamiento a escala industrial [68, 87, 88] y 

aromatización de parafinas [89]. En menor proporción se han estudiado metales como el 

Rutenio, Hierro, Iridio y Cromo [75]. 

 

1.4. Principales reacciones del proceso de hidroconversión 

 

Las reacciones esperadas sobre catalizadores bifuncionales para el proceso de 

hidroconversión son la hidrogenación/deshidrogenación en el metal y reacciones de arreglo 

molecular sobre sitios ácidos, esta últimas pueden ser explicadas mediante la química del 

ión carbonio/carbenio [23, 90, 91], considerando carbocationes adsorbidos como los 

intermediarios de reacción para las reacciones sobre sitios ácidos. La interacción entre los 

carbocationes adsorbidos y la superficie del catalizador se ha estudiado mediante química 

cuántica [92]. De esta manera se han establecido mecanismos de reacción aceptados para 

los mecanismos de reacción de hidrocarburos sobre catalizadores ácidos [93]. 

Los mecanismos aceptados sobre sitios ácidos, consideran que los compuestos 

olefínicos, al ser adsorbidos, inmediatamente llevan a cabo reacciones de protonación que 

atacan al doble enlace, dando lugar a iones carbenio [93]. Las parafinas, por su parte, son 

protonadas directamente al ser adsorbidas sobre sitios ácidos formando iones carbonio, 

Estos iones llevan cabo reacciones de protólisis, en donde se libera una molécula de 

hidrógeno generando un ión carbenio adsorbido [93, 94] como se aprecia en la Figura 1.4.1. 

Los iones carbenio adsorbidos son las especies activas que llevan a cabo las diferentes 

reacciones sobre los sitios ácidos, como la isomerización, la desintegración y alquilación 

entre otras. 

El mecanismo aceptado para las reacciones de isomerización de parafinas lineales, 

contempla la formación de un intermediario del tipo ciclopropano protonado. Este 

intermediario se forma a partir de un ión carbenio secundario, en el cual se cierra un ciclo 

de tres átomos de carbono, en cuya estructura se encuentra una carga positiva. Para 

producir una ramificación extra en la molécula (isomerización tipo B) se requiere un 

desplazamiento de la carga de un extremo a otro del ciclo, seguida de la escisión en la pared 

adyacente a la carga [93,95]. Los tipos de isomerización se muestran en la Figura 1.4.2. 
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Figura 1.4.1. Formación de iones carbenio a partir de la protonación de olefinas (a) y 

parafinas (b) sobre sitios ácidos [93, 94]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.4.2. Reacciones de isomerización mediante la formación de un ciclopropano 

protonado (CPP).  

 

 

Otras reacciones comunes sobre sitios ácidos son las reacciones de desintegración. En 

este caso, para explicar la gama de productos de reacción se consideran diferentes 

mecanismos propuestos. 
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Figura 1.4.3. Tipos de reacciones de escisión β, de iones alquilcarbenio. 

 

 

El mecanismo aceptado de desintegración [93,96] propone una reacción directa de 

escisión en la posición beta del ión carbenio adsorbido, Las reacciones de escisión son 

clasificadas de acuerdo a la estructura del ión carbenio desintegrado y de los productos de 

la reacción. La selectividad entre los tipos de reacciones de escisión β dependerán de la 

estabilidad de los iones alquilcarbenio que serán desintegrados. Por ejemplo, La reacción de 

escisión del tipo C parte de un ión secundario monoramificado, obteniendo un ión carbenio 

y una olefina lineales, se llevara a cabo con mayor probabilidad que una reacción del tipo 

D, partiendo de un ion carbenio lineal. Esto es debido a que el ion secundario es más 

estable que el ion primario generado en la reacción de escisión del tipo D, tal como se 

muestra en la Figura 1.4.3.  

En 1992, Sie [97-99] mostró evidencia de un mecanismo de desintegración alterno 

considerando la formación de un intermediario ciclopropano protonado de manera similar a 

la isomerización. Mediante este mecanismo partiendo de un ión carbenio lineal se obtiene 

un ión carbenio ramificado y una olefina lineal (Figura 1.4.4). 
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Figura 1.4.4. Mecanismo de desintegración mediante la formación de un ciclopropano 

protonado. 

 

 

La formación de olefinas de 5 y 6 átomos de carbono a partir de parafinas C7 sobre 

HZSM-5 en el proceso de HCS, requiere de un mecanismo alterno para su comprensión 

[100]. La generación de compuestos de 5 y 6 átomos de carbono implica la formación de 

iones carbenio primarios, cuya producción está restringida termodinámicamente [100-102]. 

Un mecanismo propuesto para este proceso es mediante una desintegración bimolecular 

denominada “dimerización –desintegración”. El mecanismo inicia cuando un ión carbenio 

C7
+ adsorbido en la superficie del catalizador, lleva a cabo una reacción de dimerización 

con una olefina C7 en fase gas formando un ión carbenio C14
+, este Compuesto es 

inmediatamente desintegrado debido a la selectividad de forma hacia productos de la 

zeolita, por lo que lleva a cabo reacciones de desintegración mediante el mecanismo de 

escisión-β generando iones carbenio y olefinas de 3 a 6 átomos de carbono (Figura 1.4.5). 
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Figura 1.4.5. Mecanismo de dimerización-desintegración del n-heptano. 

 

 

Otro tipo de reacciones importantes sobre sitios ácidos es la alquilación de compuestos 

aromáticos. La cual se produce mediante un ión carbenio adsorbido y un compuesto 

aromático, el ión ataca al anillo aromático alquilándolo generando un ion carbenio 

aromático cuya carga se encuentra en el anillo [90, 103], generando finalmente compuestos 

alquilaromáticos. Un ejemplo es la alquilación del benceno con un ión carbenio isopropilo 

mostrado en la Figura 1.4.6. 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.4.6. Alquilación del tolueno con un ión isopropilo. 
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hidrocarburo de manera individual. En la literatura se encuentran principalmente trabajos 

con parafinas correspondientes a diferentes cortes de nafta, como son: el n-butano [104, 

105] e isobutano [106, 107], los cuales no están presentes en la nafta proveniente de FCC. 

El pentano [108, 109], hexano [110-112], octano [113-115] y principalmente el n-heptano 

[100-102, 116-123]. Estos compuestos han sido estudiados empleando catalizadores con 

diferentes tipos de zeolitas y compuestos metálicos. Se encuentran también en la literatura 

estudios con compuestos parafínicos de mayor peso molecular característicos de procesos 

de hidrodesintegración como el n-decano [124-126], n-dodecane [127] y n-hexadecano 

[128]. Existen también estudios cinéticos empleando compuestos nafténicos como el 

metilciclopentano [129] y metilciclohexano [130, 131]. Así como para compuestos 

aromáticos como el benceno [132], tolueno [133,134], Etil-benceno [135-137], xilenos 

[138-140] e inclusive moléculas pesadas como el metil-naftaleno [141]. A pesar de que este 

tipo de estudios permiten el análisis de las reacciones llevadas a cabo para cada compuesto 

en particular, no permite determinar las modificaciones a los mecanismos de reacción 

debido a las interacciones entre diferentes moléculas, como la adsorción competitiva o  el 

desplazamiento del equilibrio químico, las cuales se presentan en las mezclas reales. Un 

estudio cinético empleando cargas reales resulta extremadamente complejo debido a la 

presencia compuestos parafínicos, olefinicos, nafténicos, mono y poli-aromáticos, además 

de compuestos sulfurados y nitrogenados. Por lo que los trabajos de este tipo son limitados 

[142-144]. Una alternativa radica en el uso de mezclas modelo de hidrocarburos que 

simulen las cargas reales. Los estudios de este tipo se han incrementado recientemente 

principalmente en parafinas de distinto peso molecular [145-148], así como mezclas de 

compuestos parafínicos con aromáticos [103, 149], naftenos [150] o ambos [151,152]. Pues 

el análisis del comportamiento de estas mezclas proporciona información más cercana al 

proceso real. 

 

1.4.1. Influencia del balance ácido/metal sobre la selectividad del proceso. 

 

El mecanismo bifuncional con el que se llevan a cabo las reacciones de 

hidroconversión, requiere de la cooperación entre una función hidrogenante, brindada por 

el metal, y una función ácida [72,76]. Por lo tanto, La interacción y el balance entre ambas 
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funciones tendrán un impacto tanto en la actividad como en la selectividad de las 

reacciones. La función hidrogenante no solo deshidrogena los compuestos saturados para 

generar las olefinas que al adsorberse darán lugar a los iones carbenio, sin que hidrogena 

los productos olefínicos transformándolos en las especies saturadas observables en el 

efluente del proceso. De esta manera el tiempo de reacción de los iones carbenio estará 

determinado por la intensidad de la función metálica [72, 124, 152, 153]. 

El efecto de la función hidrogenante es evidente al comparar la selectividad de 

reacciones de desintegración sobre catalizadores ácidos contra la de catalizadores 

bifuncionales (Figura 1.4.7). La distribución de productos obtenida con catalizadores 

bifuncionales es similar a la obtenida mediante la desintegración de olefinas sobre sitios 

ácidos. Mientras que la obtenida en la desintegración de compuestos saturados muestra 

diferencias significativas, siendo esta una evidencia del mecanismo bifuncional 

Ácido/metal [76]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1.4.7. Distribución de productos de hidrodesintegración de n-hexadecano y 

desintegración catalítica de n-hexadecano y n-hexadeceno [76]. 
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con una función hidrogenante / deshidrogenante fuerte, es más probable que el compuesto 
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rendimiento de isómeros. A cierto nivel de intensidad de la función hidrogenante es 

suficientemente alta para establecer un pseudo-equilibrio en las reacciones de 

hidrogenación /deshidrogenación y el rendimiento de isómeros no se incrementa mas 

alcanzando un máximo. A partir de este punto se presenta el mecanismo denominado 

“hidrodesintegración ideal” [153,154]. El operar bajo el régimen de hidrogenación ideal, 

simplifica el estudio cinético de las reacciones ya que las etapas determinantes serán las 

reacciones de arreglo molecular sobre sitios ácidos [155, 156]. Por este motivo se ha 

buscado el balance entre las funciones ácida y metálica del catalizador que brinde estas 

condiciones. Este balance es determinado mediante la relación entre la cantidad de sitios 

ácidos y de sitios metálicos activos en la superficie de los catalizadores bifuncionales [118, 

120, 124]. 

Analizando el comportamiento termodinámico de las reacciones de hidroconversión, se 

ha establecido que la reacciones de isomerización son reversibles y ligeramente 

exotérmicas, mientras que las reacciones de desintegración son endotérmicas, irreversibles 

y presentan un energía de activación mayor favoreciéndose a temperaturas altas [70]. Por su 

parte, las reacciones de alquilación e hidrogenación son reversibles y exotérmicas por lo 

que son favorecidas a temperaturas moderadas. Por lo tanto, El comportamiento de  

hidrodesintegración ideal no solo es función de las características del catalizador, sino que 

depende también de las condiciones de operación empleadas [153]. 

El objetivo de procesos de hidroconversión de cortes ligeros es diferente al de procesos 

de desintegración, ya que se busca incrementar el número de octano de la mezclas con la 

mínima perdida de combustible líquido. Por lo que se requiere determinar la relación de las 

funciones ácida y metálica del catalizador que brinde el máximo rendimiento de isómeros 

manteniendo la desintegración en niveles bajos [155,156]. Sin embargo estudios con 

mezclas complejas muestran que reacciones como la alquilación aromática repercuten en el 

índice de octano de la mezcla modificando los requerimientos del catalizador [152], por lo 

que el balance óptimo puede encontrarse fuera de la región “ideal”. 

 

Con base en la discusión presentada es evidente la necesidad de establecer un modelo 

matemático, empleando una mezcla representativa de los cortes reales, que permita simular 

el efecto de parámetros importantes como la formulación del catalizador, sobre la actividad 
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y selectividad de las reacciones del proceso de hidroconversión catalítica selectiva (HCS). 

Así mismo el modelo permitirá establecer la relación ácido/metal del catalizador 

bifuncional que brinde una mayor ganancia en el barril de octano de la mezcla tratada. 
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CAPITULO II 
 

DESARROLLO EXPERIMENTAL 

 

 

2.1 Introducción. 

 

A continuación se presentan las metodologías para la preparación y caracterización de 

catalizadores bifuncionales. Así mismo se describe el procedimiento y el equipo 

experimental empleado en las pruebas de actividad catalítica para el estudio del proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva. 

 

2.2 Preparación de catalizadores  

 

Para generar catalizadores bifuncionales con diferente relación ácido/metal, sin sufrir 

alteraciones en sus propiedades físicas se prepararon mezclas mecánicas del componente 

ácido (zeolita HZSM5) y un componente metálico soportado en alúmina (Metal/Al2O3 + 

HZSM5). Así mismo, el comportamiento de estos catalizadores fue comparado contra un 

catalizador en el cual, el metal ha sido impregnado a una matriz de alúmina y zeolita al 

20% (Metal/Al2O3-HZSM5) que es la formulación propuesta en estudios previos [1], como 

alternativa para la impregnación directa del metal en la zeolita [2].  

 

2.2.1 Catalizadores de Metal/Al2O3. 

 

En primer lugar se prepararon catalizadores Metal/Al2O3, con distintos porcentajes de 

metal en la alúmina, con objeto de variar la cantidad de sitios hidrogenantes del catalizador. 

Los metales utilizados son Molibdeno y platino los cuales presentan diferente capacidad 

hidrogenante. 

Como precursor de la alúmina se empleó una bohemita comercial. El procedimiento 

de preparación de estos catalizadores es el siguiente: Primeramente se determinó el 

rendimiento de alúmina a partir de la bohemita, por lo que se calcinaron 16.0g de bohemita 
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a 700°C por 4 horas con un programa de calentamiento de 3°C/min, y se obtuvieron 12.19g 

de γ-alúmina, lo cual muestra un rendimiento de 76.19%. 

El volumen de poro y área superficial de la alúmina se determinó previamente [3]. La 

γ-alúmina se analiza por adsorción física de nitrógeno con un equipo ASAP 2100 de 

micrometrics a una temperatura de 77°K. Los resultados se muestran en la Tabla 2.2.1. 

 

Tabla 2.2.1.- Propiedades texturales de γ-alúmina. 

 

 Área superficial

m2/g. 

Vporo 

cm3/g. 

dp 

(Å) 

γ-Alúmina 264.1 0.46 44.3 

 

 

La γ-alúmina se impregnó de manera separada por el método de volumen de poro con 

soluciones acuosas de heptamolibdato de amonio (NH4)6Mo7O24⋅4H2O, y ácido 

cloroplatínico H2PtCl6, para catalizadores de molibdeno y platino respectivamente. Con el 

volumen de poro obtenido se calculó la cantidad de metal a impregnar en los catalizadores 

manteniendo la concentración del metal por debajo de la monocapa teórica para reducir la 

generación de aglomerados. Por lo tanto, se prepararon catalizadores cuyos contenidos de 

metal estuvieran dentro de los intervalos de 3-10% peso para el molibdeno equivalente a un 

rango de 1/3 a 2/3 de la monocapa teórica, y 0.01-0.5% peso para el platino. EL pH de la 

solución de impregnación correspondió a 5 – 6 para Molibdeno y a 1.5 – 2 para Platino. 

Posteriormente los catalizadores se secaron a 120°C y calcinaron en presencia de aire 

durante 4 horas a 500°C para molibdeno y a 305°C para platino. 

 

2.2.2 Mezclado mecánico de catalizadores bifuncionales. 

 

Con el objeto de evitar alteraciones físicas en el soporte, los catalizadores 

bifuncionales fueron formulados mediante el mezclado mecánico de catalizadores 

Metal/Al2O3 como componente metálico y zeolita HZSM5 como componente ácido. La 

zeolita HZSM5 utilizada fue una muestra comercial de la compañía Zeolyst con una 
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relación SiO2/Al2O3 = 80. los componentes se integraron con un porcentaje de 20% peso de 

zeolita. Este porcentaje se mostro con el mejor comportamiento para reacciones de 

hidroconversión en un estudio anterior [3]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.2.1. Procedimiento experimental para la preparación de catalizadores 

bifuncionales. 

 

 

El procedimiento de preparación de estos catalizadores se muestra en la Figura 2.2.1. 

Primeramente los catalizadores Metal/Al2O3 y la zeolita HZSM5 en la proporción indicada 

se mezclan en seco perfectamente en un mortero de ágata, asegurándose de que la mezcla 

resultante fuera uniforme. Con el objeto de incrementar el tamaño de partícula, las mezclas 

obtenidas se prensan a 12 toneladas, las pastillas resultantes se trituran y tamizan 

obteniendo partículas correspondientes a las mallas 60-100 (0.135-0.25mm). Las partículas 

de catalizador obtenidas se utilizan en las pruebas experimentales. 

 

2.2.3 Catalizador monofuncional. 

 

El catalizador monofuncional se preparó mediante el mezclado mecánico de γ-

Alúmina y zeolita HZSM5 con relación SiO2/Al2O3 = 80. La proporción de cada 

componente en la mezcla fue la misma empleada para los catalizadores bifuncionales, (80% 

γ-Alúmina y 20% HZSM5). Una vez mezclados de manera uniforme, el tamaño de 
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partícula de la mezcla obtenida se incrementó con un procedimiento similar al utilizado en 

la preparación de los catalizadores bifuncionales. 

 

2.2.4 Catalizador Mo/HZSM5-Al2O3 

 

Los catalizadores Mo/HZSM5-Al2O3, son preparados integrando la zeolita HZSM5 

en una matriz de alúmina en 20% peso, esta integración es la forma recomendada para la 

preparación del catalizadores bifuncionales ya que acorta las distancias entre los sitios 

activos reduciendo las resistencias difusionales. El procedimiento de preparación se 

muestra en la Figura 2.2.2. Para la preparación de soporte se toma el 10% del total de la 

bohemita y se peptizó con una solución acuosa de ácido fórmico al 5%vol. Esta mezcla fue 

agitada durante 1.5 h y se dejó reposar por 2 horas hasta formar un gel. El resto de la 

bohemita y la zeolita HZSM5 fueron mezcladas y adicionadas uniformemente al gel. Con la 

pasta resultante se forman extruidos, empleando una jeringa, los cuales se secaron a 

temperatura ambiente por 12 h, posteriormente fueron secados en una estufa a 120°C por 6 

h y calcinados a 600°C por 4 h, con una rapidez de calentamiento de 1°C/min. Los 

extruidos se tamizaron obteniendo partículas correspondientes a las mallas 60-100 (0.135-

0.25mm). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.2.2. Procedimiento alterno para la preparación de catalizadores Mo/HZSM5-

AL2O3. 
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La impregnación del Molibdeno se realiza mediante el método de volumen de poro 

con una solución de heptamolibdato de amonio. A fin de incrementar la solubilidad del 

heptamolibdato de amonio en la solución acuosa, se utilizó un método reportado en la 

literatura [4] para la preparación de estos catalizadores. La solubilidad del heptamolibdato 

de amonio se incrementa al agregar pequeñas cantidades de fósforo como ácido fosfórico, 

que permite la formación de complejos fosfo-molibdatos, propiciando una mejor dispersión 

del Molibdeno [5]. La solución impregnante se preparó de la siguiente manera: se diluyó en 

agua la cantidad correspondiente para obtener un porcentaje de 1.5%peso de H3PO4 en el 

catalizador. Posteriormente se agregó a la solución, la cantidad correspondiente de 

heptamolibdato de amonio ajustando el pH de la solución impregnante a un valor entre 5 y 

6. 

Empleando el método anterior se preparó un catalizador con 6%peso de molibdeno 

siendo las técnicas de impregnación, secado y calcinación similares a los descritos 

anteriormente para los catalizadores Mo/Al2O3. 

En la Tabla 2.2.2 se presentan los diferentes catalizadores preparados para el 

desarrollo experimental de este trabajo. 

 

Tabla 2.2.2 Catalizadores de hidroconversión. 

Catalizador 

Monofuncional 

Al2O3 + (20%)HZSM5 

Bifuncional (Mezclado mecánico) 

Mo (3%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Mo (6%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Mo (9%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Pt (0.01%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Pt (0.05%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Pt (0.2%)/ Al2O3 + (20%)HZSM5 

Bifuncional 

Mo(6%)-P(1.5%)/ (20%)HZSM5-Al2O3  
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2.3 Caracterización de catalizadores. 

 

Las técnicas de caracterización empleadas para determinar las propiedades 

fisicoquímicas de los catalizadores y el objetivo de cada una de ellas se describen en la 

Tabla 2.3.1.  

 

 

Tabla 2.3.1. Técnicas de caracterización. 

 

Estudio Técnica de caracterización Análisis 

Coordinación de 

átomos de aluminio 

en la estructura de 

los catalizadores. 

Resonancia Magnética Nuclear 

(27Al-RMN) 

Coordinación de Alúminio en la 

red cristalina de la zeolita para 

cuantificar los sitios ácidos de 

Brönsed. 

Estructura de las 

fases 

Difracción de rayos X (DRX) Estructura cristalina de la 

zeolita y cambios originados 

durante la preparación. 

Superficie metálica Quimisorción de NO Determinación de la superficie 

metálica activa en los 

catalizadores 

Tamaño de partícula Microscopía electrónica de 

barrido (SEM) 

Determinación del tamaño de 

partícula de los catalizadores. 

 

 

A continuación se describen los aspectos experimentales más relevantes de la 

metodología de análisis y el principio de cada técnica. 
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2.3.1. Coordinación de Aluminio en la estructura de los catalizadores. 

 

Resonancia Magnética Nuclear de 27Al. 

 

El fenómeno de resonancia magnética nuclear (RMN) ocurre debido al fenómeno de 

spin [6] que poseen ciertos átomos. Cuando un compuesto se coloca en un campo 

magnético fuerte y se irradia, simultáneamente, con energía electromagnética, los núcleos 

del compuesto son capaces de absorber energía mediante el proceso conocido como 

resonancia magnética. Dicha absorción de energía esta cuantizada y es verificable hasta que 

la intensidad del campo magnético y la frecuencia de la radiación electromagnética 

presenten valores específicos. Los aparatos de espectrometría de RMN se diseñan para 

irradiar al compuesto con energía electromagnética con una frecuencia constante, mientras 

tanto, se modifica la intensidad del campo electromagnético. Cuando la intensidad del 

campo magnético presenta un valor específico, los núcleos absorben energía y se produce el 

fenómeno de resonancia magnética generando una pequeña corriente eléctrica en una 

bobina, la cual rodea a la muestra, y se transforma en una señal. 

El espectro de Resonancia Magnética nuclear es graficado mediante la intensidad de 

la señal contra la fracción del campo magnético requerida para que el compuesto estudiado 

presente resonancia, lo cual se expresa como desplazamiento químico (δ) con unidades en 

partes por millón. Este parámetro generalmente esta referido a un compuesto patrón al cual 

se le asigna un valor de cero. Por lo tanto el espectro identificara tanto la presencia, como la 

concentración relativa del compuesto (átomo), siendo un indicador sensible a las 

propiedades estructurales y de enlazamiento químico. Esta técnica es útil para la 

identificación de fases, así como para la caracterización del ambiente de enlace local en los 

materiales [7]. 

La técnica de resonancia magnética nuclear de sólidos brinda información 

fundamental acerca de la estructura cristalina de los compuestos presentes en la muestra 

analizada. Específicamente para el aluminio 27. Esta información se aprovecha para 

estimar de manera teórica los centros activos generados por los átomos de aluminio [3]. 
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Los átomos de aluminio presentes en la red cristalina de la zeolita HZSM5 pueden 

encontrarse en coordinación tetraédrica u octaédrica [8, 12], (ver Figura 2.3.1) si el 

aluminio presenta una coordinación octaédrica se encuentra inactivo y recluido en la zeolita 

fuera de la estructura superficial [9-11, 13-15]. Por otro lado, si presenta una coordinación 

tetraédrica formando grupos hidroxilo, genera una desproporción en la carga electrónica del 

oxígeno ligado debido a la diferente electronegatividad del aluminio y el silicio lo cual 

genera un sitio ácido de Brönsted en la estructura superficial de la zeolita [6, 12]. Este sitio 

acido presenta la fuerza suficiente para llevar a cabo reacciones de hidroconversión. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.3.1. Representación esquemática de átomos de aluminio en coordinación 

tetraédrica (A) y octaédrica (B). 

 

 

La técnica de Resonancia Magnética Nuclear (RMN) se utilizó para determinar la 

coordinación de los átomos de aluminio en la zeolita HZSM5 empleada en el estudio con el 

objeto de estimar los sitios ácidos de Brönsted. Antes de realizar los experimentos la 

muestra se saturó con agua. 

Los experimentos se realizaron en un espectrómetro Bruker ASX300 utilizando una 

radiación electromagnética de 59.63 MHz y un porta muestras de 4mm. 

 
A) 

 
B) 
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2.3.2. Estructura de las fases. 

 

Difracción de rayos-X (DRX). 

 

En esta técnica, al igual que con otros tipos de radiación electromagnética, la 

interacción entre el vector eléctrico de la radiación X y los electrones de la materia por la 

que pasa da lugar a interferencias (tanto constructivas como destructivas) ya que las 

distancias entre los centros de dispersión son del mismo orden de magnitud que la longitud 

de onda de la radiación, dando como resultado la difracción.  

Cuando un haz de rayos X (λ ~ 0.5 - 2 Å) se hace incidir sobre la superficie de un 

cristal a cualquier ángulo Θ, una porción se dispersa por la capa de átomos de la superficie 

de acuerdo a la Ley de Bragg, (nλ = 2d senΘ) donde d, es el espaciamiento entre los planos 

atómicos en la fase cristalina. 

La porción no dispersada penetra en la segunda capa de átomos donde otra vez una 

fracción se dispersa y la que queda pasa a la tercera capa. El efecto acumulativo de esta 

dispersión desde los centros regularmente espaciados del cristal es la difracción del haz de 

rayos X monocromáticos cuyas líneas de difracción se producen por el arreglo repetitivo de 

planos cristalinos [13]. Los requisitos para la difracción de rayos-X son: 1) que el espaciado 

entre capas de átomos sea aproximadamente el mismo que la longitud de onda de la 

radiación y 2) que los centros de dispersión estén distribuidos en el espacio de una manera 

muy regular. 

En este estudio se analizó la estructura cristalina de los catalizadores empleando la 

técnica de difracción de rayos X de polvos. Las muestras (soportes y catalizadores) 

obtenidas han sido medidos en un difractómetro Siemens D5000 en un intervalo de 2° ≤ 2θ 

≥70° utiliando radiación CuKα con un monocromador de grafito y una velocidad de 

gniometro de 1.0°/min. 
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2.3.3. Superficie metálica. 

 

Quimisorción Dinámica por pulsos de NO. 

 

La quimisorción de moléculas sonda, ha sido aplicada a numerosos sistemas 

catalíticos incluyendo los catalizadores de sulfuros de metales de transición (TMS), y se ha 

obtenido información valiosa sobre el área superficial activa o la densidad de sitios activos. 

En el caso de sulfuros de Molibdeno (MoS2) se han empleado diferentes moléculas sonda, 

como el hidrógeno [14] y el oxígeno [15]. Sin embargo, generan mediciones inexactas. 

Para la caracterización de sitios activos de TMS, se obtienen resultados más precisos 

mediante el uso de CO [16], y NO [17, 18], que son fácilmente detectables por IR. La 

adsorción de NO es particularmente útil porque sólo se adsorbe en la fase activa y no el 

soporte, y los sitios de adsorción son los sitios catalíticos. El NO se adsorbe en los sitios 

disponibles de la esfera de coordinación del metal de transición. El enlace entre el metal y 

el NO se forma con la donación de densidad electrónica del átomo de nitrógeno hacia el 

metal formando un enlace σ, pero al mismo tiempo con la retrodonación electrónica de los 

electrones d de los cationes hacia el orbital de antienlace π* del NO. Esta retrodonación 

disminuye el orden de enlace del NO y es la responsable del desplazamiento de la 

frecuencia de vibración en el infrarrojo hacia menores números de onda, comparada con la 

que presenta el NO gaseoso. Además, el electrón que posee el NO en el orbital π* puede 

transferirse hacia el metal produciendo NO+ y por lo tanto elevando la frecuencia de 

vibración por el incremento de la fuerza del enlace NO. La posición final de las bandas de 

vibración de este sistema resultará del balance entre los tres factores mencionados. 

Cada átomo de Mo acepta dos átomos de NO. Hasta ahora no ha habido evidencias 

que indiquen si este par de moléculas se adsorbe como un dímero o como un dinitrosilo ver 

Figura 2.3.2 [19].  
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Figura 2.3.2. Modos de adsorción del óxido nítrico. 

 

 

El sulfuro de molibdeno (MoS2) se encuentra depositado en la alúmina como 

cristalitos hexagonales que forman agregados laminares, con un número de  capas que va 

de 1 1 5 y una longitud entre 2 y 30 Å, dependiendo del sistema. La estructura del MoS2 

está constituida por una capa de cationes de Mo entre dos capas de aniones de azufre. Cada 

átomo de Molibdeno está unido a seis átomos de Azufre, tres en cada capa. Cada átomo de 

Azufre por su parte está unido a un máximo de tres átomos de Molibdeno. En las orillas de 

estos agregados, los átomos de azufre están unidos a uno o dos átomos de Molibdeno. Las 

especies que adsorben moléculas de NO en catalizadores sulfurados son sitios de MoS2 con 

dobles y triples vacantes aniónicas, que se encuentran fundamentalmente en las orillas de 

los agregados, ya que es ahí en donde se ve favorecida la formación de sitios 

coordinativamente insaturados. Topsoe, et al. [19], realizaron experimentos similares y 

determinaron que la adsorción de NO es una buena herramienta para determinar el grado de 

dispersión de la fase activa en catalizadores de hidrotratamiento.  

En esta tesis la medición de la dispersión de la fase activa de los catalizadores de 

Mo/Al2O3, se realizó empleando un equipo PULSECHEMISORB 2700 

MICROMERITICS. Se colocaron 0.3 g del catalizador en su forma oxidada en una celda a 

la cual se le hace pasar He como gas de arrastre. Las muestras de catalizador son sulfuradas 

a 400°C con flujo de una mezcla de H2S/H2 durante 4 h. Posteriormente las mediciones se 

realizan en presencia de un flujo constante de H2, haciendo pasar una cantidad conocida de 

NO y determinando la cantidad de NO adsorbida, repitiendo la operación hasta obtener una 

medición constante. 
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2.3.4. Tamaño de partícula. 

 

Microscopía electrónica de Barrido (SEM). 

 

Entre las técnicas de caracterización de materiales, la microscopia electrónica se 

considera una técnica esencial, tanto en la examinación simultánea de características 

microestructurales con una muy alta resolución, como en la adquisición de información 

química y cristalográfica de pequeñas regiones (submicrométricas) del especímen [20]. Un 

microscopio electrónico analítico es un instrumento óptico electrónico clásico. El 

instrumento esta construido a base de la columna de electrones, la cual se puede dividir en 

dos subensambles principales: el cañón de electrones o fuente de electrones de alta energía, 

y los lentes electromagnéticos, los cuales se usan para controlar el haz y así generar una 

imagen. Las señales generadas, colectadas, y analizadas en el microscopio electrónico 

analítico se producen por las interacciones entre los electrones de alta energía del haz 

incidente y la muestra. 

El microscopio electrónico de barrido (SEM) opera típicamente entre 2 y 50 Kv, por 

lo general es el primer instrumento analítico que se usa cuando se requiere una vista rápida 

de la muestra. En el SEM, un haz de electrones es enfocado a la muestra y 

subsecuentemente se hace un barrido sobre una pequeña área rectangular de la muestra. Al 

interactuar el haz de electrones con la muestra se crean varias señales (electrones 

secundarios, corrientes internas, fotoemisiones, etc.), las cuales pueden ser detectadas 

apropiadamente. Estas señales son localizadas en el área bajo el haz. Usando estas señales 

para modular la brillantez de un tubo de rayos catódicos, el cual es barrido en sincronía con 

el haz de electrones y se forma una imagen sobre la pantalla. Este instrumento con 

detectores auxiliares es capaz de realizar análisis elemental (mapeo). El rango de resolución 

puede ser desde 10 hasta más 100 000 aumentos en un intervalo típico de operación. 

Usando un microscopio electrónico de barrido SEM Jeol 5900 LV. Se estimó el 

tamaño de partícula para cada uno de los componentes de los catalizadores de 

hidroconversión mezclados mecánicamente. Con los datos obtenido mediante este análisis 

se determina si el catalizador mezclado mecánicamente cumple con el criterio de intimidad  

establecido por Weisz [21] para el desarrollo de un mecanismo bifuncional. 
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2.4. Experimentos de actividad catalítica. 

 

Tal como se muestra en la Figura 2.4.1. El equipo de reacción utilizado en el 

desarrollo experimental consiste en un reactor tubular de flujo continuo de acero inoxidable 

de 30 cm de longitud y 1 cm de diámetro interno. El reactor cuenta con un sistema de 

controladores automáticos de temperatura  y presión. El sistema de tuberías esta construido 

en acero inoxidable de ¼ de pulgada.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.4.1. Esquema del equipo de reacción. 

Alimentación 
Líquida. 
 
Mezcla de 
Hidrocarburos 

Precalentamiento

N2 
H2 

CF 

Bomba 

Soporte 
Catalizador 
Soporte 

Reactor 

CP 

CT 

Muestra 
producto líquido. 

Muestra 
producto 
gaseoso 
  Separador 

Colector 
de muestra 
Líquida 

Enfriamiento



 Cap. 2.- Desarrollo Experimental 

  59 

 

La mezcla líquida se alimenta hacia al reactor por medio de una bomba XPER-

CHROM modelo 400, que se ubica en la parte inferior del equipo. El flujo de Hidrógeno se 

regula mediante controladores másicos conectados a una interfase la cual controla la 

presión en el reactor. La mezcla de hidrocarburos e hidrógeno se somete a un 

precalentamiento entes de llegar al reactor mediante una resistencia eléctrica en la línea de 

acceso, permitiendo que la alimentación al reactor sea en fase gas. 

Una vez que se lleva a cabo la reacción, los productos se transportan por gravedad a 

través de un condensador, para posteriormente llegar a un separador, en donde los 

productos gaseosos son retirados por un conducto lateral que lo dirige a la zona de venteo. 

El producto condensado se transporta por gravedad a un colector de líquidos, el cual se 

encuentra a presión atmosférica, permitiendo la toma de la muestra líquida. El condensador 

utiliza un sistema de enfriamiento a base de agua helada suministrada por un recirculador 

instalado en un depósito de agua unido a un refrigerador. La temperatura del equipo se 

mide y controla mediante un termopar instalado en el interior del lecho catalítico. Además 

se cuenta con sensores de presión, temperatura y flujo másico a lo largo del equipo de 

reacción. 

Un experimento típico inicia al eliminar la humedad de los catalizadores mediante el 

secado en una estufa a 110°C. A continuación, se pesa la cantidad seleccionada (0.1-1.5 g) 

y se deposita dentro del reactor entre un soporte de material inerte. Este soporte 

proporciona una dispersión más homogénea del flujo de la mezcla reaccionante antes de 

entrar en contacto con el catalizador. Como material inerte se emplea Carborondum. El 

empaque se coloca con una capa de carborondum sobre la cual se coloca el catalizador y es 

cubierta por una segunda capa de material inerte diluyendo el catalizador en el lecho 

catalítico (aproximadamente 6 ml). De esta manera la variaciones de temperatura dentro del 

reactor son reducidas. Una vez cargado el reactor, la presión es incrementada hasta 35 

Kg/cm2 con nitrógeno realizando una prueba de hermeticidad. Posteriormente se ajusta la 

presión a su valor de operación y se inicia simultáneamente la activación del catalizador, 

introduciendo N2 con un flujo de 200ml/min. Al mismo tiempo la temperatura se 

incrementa a 150°C (2.5°C/min) manteniéndola por un periodo de 1 hora. De esta manera 

se retira la humedad presente en el catalizador. 
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Una vez eliminada la humedad, los catalizadores bifuncionales se someten a un pre-

tratamiento de reducción o sulfuración dependiendo del tipo de catalizador utilizado. Tanto 

el proceso de sulfuración como el de reducción, se llevan a cabo en el equipo de reacción, 

en fase gaseosa y en presencia de una presión parcial alta de hidrógeno. La sulfuración de 

catalizadores de molibdeno se lleva a cabo alimentando una mezcla con 3.1% peso de 

bisulfuro de carbono (CS2) y ciclohexano, utilizando un flujo líquido de 0.1 ml/min y un 

flujo de hidrógeno de 120 ml/min. Este pre-tratamiento se lleva a cabo por un periodo de 4 

horas a una temperatura de 300 °C a la presión de operación del reactor (28 Kg/cm2). El 

sistema de enfriamiento opera a temperatura ambiente para evitar cristalización del 

ciclohexano.  

En el caso de los catalizadores de platino, se aplicó un proceso de reducción a 400°C 

durante un periodo de 4 horas, alimentando un flujo de hidrógeno de 60 ml/min.  

Al terminar el pre-tratamiento se procede a la etapa de reacción. La bomba de líquido 

debe ser purgada con la mezcla de reacción y se procede a realizar el ajuste de las 

condiciones de operación. 

La carga líquida utilizada en este estudio es una mezcla sintética modelo de la 

gasolina FCC hidrotratada, sabiendo que los principales componentes de esta son las 

olefinas, parafinas, aromáticos y cicloparafinas, se consideraron compuestos que por su 

estructura química y punto de ebullición presentaran características típicas de los 

compuestos a hidrotratar en este corte. Por lo tanto la alimentación consistió en una mezcla 

sintética con 62.3% mol de n-heptano, 26.9% mol de tolueno y 10.8% mol de 

metilciclohexano.  

En los experimentos con catalizadores de Molibdeno pre-sulfurado, a estas mezclas 

se les añadió 150 pmm de azufre como CS2 con el objeto de obtener el nivel de azufre 

típico del corte de la gasolina FCC hidrotratada. Las características de los reactivos 

utilizados en la preparación de la carga sintética para el desarrollo de este estudio se 

muestran en la Tabla 2.4.1. 

Los experimentos de actividad catalítica se realizaron en el siguiente intervalo de 

condiciones de operación: Temperatura: 275-395°C, Presión: 28 Kg/cm2, Relación 

hidrógeno/hidrocarburo de 2 mol/mol y WHSV: 10 - 150 h-1. Durante la reacción se realizó 

el muestreo del producto líquido a intervalos de 1 hora. Así mismo se tomo la lectura del 
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volumen de líquido alimentado, con lo que fue posible calcular el rendimiento líquido 

correspondiente a la fracción líquida (% peso) de los productos de reacción. Los resultados 

de los experimentos de hidroconversión tomados en cuenta corresponden a condiciones de 

estado estacionario el cual es alcanzado después de 3 horas de reacción, en donde no se 

detectó desactivación apreciable de los catalizadores bifuncionales. 

 

 

Tabla 2.4.1. Características de los reactivos empleados en las pruebas de actividad 

catalítica. 

 

Reactivo Proveedor Pureza 

n-heptano Aldrich 99+% 

Metilciclohexano Aldrich 99+% 

Tolueno Aldrich 99+% 

Hidrógeno Praxair >99.9% 

Nitrógeno Praxair >99.0% 

 

 

2.5. Secuencia de experimentos catalíticos. 

 

El trabajo experimental en el presente estudio tiene la finalidad de determinar el 

efecto de la relación ácido/metal de los sitios activos del catalizador sobre la selectividad de 

las reacciones de hidroconversión catalítica selectiva. El efecto de variables de operación 

tales como temperatura, presión y espacio velocidad (WHSV), ha sido analizado en un 

estudio anterior [22] mediante un diseño factorial 2k [23, 24].  

El análisis del las reacciones de hidroconversión se realizó mediante la distribución 

de productos variando el espacio-velocidad en un rango de bajas conversiones como se 

muestra en la Tabla 2.5.1. Tomando como punto de referencia a un catalizador bifuncional 

Mo(6%)/Al2O3 + (20%)HZSM5 cuya carga de metal representa el 50% de la monocapa 

teórica [3].  
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Tabla. 2.5.1. Experimentos con catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 + (20%)HZSM5. 

 

# serial de 

experimento. 

Presión 

(Kg/cm2) 

Temperatura 

(°C) 

Masa de 

Catalizador (g) 

# de Repeticiones 

por temperatura 

8 28 315, 355 0 2 

2 28 315, 355 0.1 2 

9 28 315, 355 0.20 2 

5 28 315, 355 0.35 4 

3 28 315, 355 0.5 2 

6 28 315, 355 0.5 3 

4 28 315, 355 0.8 2 

1 28 315, 355 1 2 

7 28 315, 355 1.5 2 

 

 

El balance ácido/metal se modifico variando la carga de metal en el catalizador, el 

molibdeno se impregna en proporciones correspondientes a 30%, 50% y 75% de la 

monocapa teórica para evitar la aglomeración de los sitios activos asegurando una 

dispersión eficiente del metal sobre el soporte. Así mismo, se analizaron catalizadores de 

platino cuya carga metálica se mantiene por debajo de la concentración que produce el 

máximo rendimiento de isomerización [25] para ser comparable con los catalizadores de 

Molibdeno en forma sulfurada. Por su parte el contenido de zeolita se mantiene constante. 

De esta manera se realizaron aleatoriamente los experimentos mostrados en la Tabla 2.5.2 a 

diferentes balances ácido/metal manteniendo el espacio velocidad fijo en un punto 

intermedio dentro del rango analizado. 
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Tabla 2.5.2. Variación del contenido de metal en los catalizadores de 

hidroconversión. 

 

# 

serial 

Catalizador Presión
(Kg/cm2)

Temperatura

(°C) 

Masa de 

Catalizador 

(g) 

Repeticiones 

por 

temperatura.

5 Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

3 Mo(3%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

1 Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

7 Mo(9%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

4 Pt(0.01%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

6 Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 4 

2 Pt(0.2%)/Al2O3 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2 

 

Posteriormente se analizó el comportamiento del catalizador de platino en un 

intervalo de espacio-velocidad similar al utilizado para el catalizador de Molibdeno, como 

se muestra en la Tabla 2.5.3. 

 

Tabla. 2.5.3. Experimentos con catalizadores de Pt(0.05%)/Al2O3 + (20%)HZSM5. 

 

# serial de 

experimento. 

Presión 

(Kg/cm2) 

Temperatura 

(°C) 

Masa de 

Catalizador (g) 

Repeticiones 

por temperatura 

3 28 315, 355 0.06 2 

5 28 315, 355 0.1 4 

6 28 315, 355 0.2 2 

8 28 315, 355 0.3 2 

4 28 315, 355 0.4 4 

1 28 315, 355 0.5 4 

7 28 315, 355 0.8 4 

2 28 315, 355 1.0 4 
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Los experimentos son realizados a las condiciones descritas anteriormente, siguiendo 

un modelo aleatorio con la finalidad de minimizar el error por el factor humano [23]. 

 

2.6. Análisis de productos de reacción 

 

Para calcular la conversión de cada uno de los reactivos que conforman la mezcla 

modelo de nafta, se determinan los flujos molares alimentados y los flujos molares 

estimados a la salida del reactor para cada reactivo i, considerando las muestras tanto en 

fase líquida como en fase gaseosa (Fi,g), como se muestra en la ecuación 2.6.1. La 

estimación de la conversión global de reactivos (XT) de la mezcla de hidrocarburos 

alimentada se lleva a cabo mediante la ecuación 2.6.2, donde Xi, es la conversión de cada 

reactivo i calculada según la ecuación 2.6.1, y zi, es su fracción molar. 

 

  0,

,0,

i

giii
i F

FFF
X

−−
=

       (2.6.1) 

 

  ∑ ⋅= iiT zXX        (2.6.2) 

 

Las muestras líquidas se recolectan y analizan utilizando un cromatógrafo de gases 

HP 5890 serie II con un detector de ionización de flama, el cual esta equipado con un 

inyector automático modelo 7673 GC/SFC. La columna cromatográfica se selecciona de 

acuerdo a las características de las muestras a analizar. En el caso de hidrocarburos, el 

análisis se realiza empleando columnas capilares cuya polaridad resulte compatible con las 

muestras analizadas (hidrocarburos no polares). Por lo tanto se empleó una columna HP-

PONA de 50m de longitud y diámetro interno de 0.2 mm con suficientes platos teóricos 

para separar con buena resolución de los componentes de la gasolina hidrotratada. Las 

condiciones de operación del cromatógrafo se fijaron de acuerdo con los datos 

recomendados por el proveedor del equipo y una referencia especializada [26]. Las 

muestras en fase gas se extraen con una jeringa especial para el muestreo de gases y su 

contenido es inyectado manualmente al cromatógrafo de gases. Las características más 

importantes del cromatógrafo de gases son descritas en la Tabla 2.6.1, donde se describen 
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las condiciones de operación utilizadas en el análisis de las mezclas de hidrocarburos 

obtenidas a partir de los experimentos de hidroconversión. 

 

 

Tabla 2.6.1. Características y condiciones de operación del cromatógrafo de gases. 

 

Cromatógrafo Columna cromatográfica 

Marca Hewlett Packard Marca Hewlett Packard 

Modelo HP 5890 II Modelo HP-PONA 

Detector FID Fase 100% Dimetilpolisiloxano 

Horno T programable Longitud 50 m 

Inyección Inyector automático Diámetro interno 0.2 mm 

Interfase A computadora Espesor de película 0.5 μm 

Software HP 3365 ChemStation   

Condiciones de operación 

Temperatura del detector 280°C 

Temperatura del inyector 250°C 

Flujo de Helio en la columna 0.7 ml/min 

Presión de He en la columna 2 Kg/cm2 

Relación de “split” 175:1 

Flujo de H2 30 ml/min 

Flujo de N2 30 ml/min 

Flujo de aire 460 ml/min 

Volumen de inyección 0.5 μm 

Programa de temperatura del horno 1) Permanecer en 35°C por 15 min 

2) Calentamiento a 1.5°C/min hasta 70°C 

3) Calentamiento a 3°C/min hasta 130°C 

4) Permanecer en 130°C por 10 min 
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La fracción líquida de los productos de reacción de la mezcla modelo de n-heptano-

metilciclohexano-tolueno comprende 4 grupos principales de productos: Los compuestos 

ligeros disueltos en la mezcla líquida constituidos básicamente por hidrocarburos de 3 y 4 

átomos de carbono, grupos de compuestos parafinicos y cicloparafinicos de 5 y 6 átomos de 

carbono, isómeros del n-heptano y metilciclohexano, y finalmente compuestos aromáticos 

alquilados. Es posible apreciar estos grupos en la Figura 2.6.1 correspondiente a un 

cromatrograma típico de los productos de reacción. 

 

 

 
 

Figura 2.6.1. Cromatograma de la fracción líquida del producto de reacciones de 

hidroconversióncatalítica selectiva sobre Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 a 315°C, 28 Kg/cm2 y 

WHSV = 75 h-1. 

 

 

2.6.1. Identificación de productos de reacción. 

 

La identificación de los productos de reacción se realizó empleando estándares 

cromatográficos y la técnica de espectrometría de masas. 
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Los estándares cromatrográficos consisten en inyectar un compuesto puro y mezclas 

cuyos componentes sean conocidos bajo un programa de análisis similar al utilizado en las 

muestras problema determinando su tiempo específico de retención. Con estos datos, se 

genera finalmente una base de datos. 

Los cromatogramas de las muestras a analizar son contrastados con la base de datos. 

Al coincidir los tiempos de retención, se asigna un pico específico del cromatograma a un 

compuesto determinado. 

En este estudio se empleó un estándar certificado PIONA constituido por n-parafinas, 

olefinas, isoparafina, cicloparafinas y aromáticos que se encuentran en el intervalo de 

puntos de ebullición de la gasolina, el cual ya ha sido usado en un estudio similar [1, 3]. El 

estándar fue inyectado y se asigno un tiempo de retención específico para cada uno de los 

hidrocarburos en la mezcla. Estos datos se utilizaron para la identificación de las mezclas 

producto de los experimentos de hidroconversión. 

Al inyectar repetidas veces una mezcla se pueden presentar variaciones en los 

tiempos de retención, esto es debido a cambios en el flujo de los gases, temperatura o 

velocidad de inyección, a pesar de que el uso de inyector automático minimiza este factor. 

Para evitar una asignación incorrecta, se empleó un tiempo de retención corregido, en 

donde los tiempos de retención de los diferentes compuestos desconocidos son 

normalizados con respecto un tiempo de retención anterior y uno posterior pertenecientes a 

un compuesto de referencia [27]. Este método permite determinar el tiempo en el cual los 

componentes de la mezcla aparecen en el cromatograma con respecto a compuestos 

conocidos, ya que la relación entre los tiempos de retención de un componente con los 

hidrocarburos de referencia se conserva, ya que sufren el mismo corrimiento. 

Para obtener una mayor certeza en la identificación de algunos compuestos se empleó 

la técnica de espectrometría de masas. Esta técnica permitió identificar la presencia de 

algunos compuestos que no estaban considerados en la base de datos, así como verificar la 

identidad de algunos otros. 

En la espectrometría de masas las moléculas orgánicas se bombardean por haces de 

electrones de alta energía ionizando y fragmentando dichas moléculas. Los iones 

resultantes de esta fragmentación se separan de acuerdo a su relación masa/carga (m/z) 

registrando la cantidad relativa de cada ion [28]. Finalmente se genera el espectro de masa 
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que grafica la abundancia de cada ion con respecto a m/z. Al comparar el espectro de un 

componente desconocido contra las bases de datos existentes de espectros de compuestos 

puros, es posible verificar se coincide con algún estándar presente en la base de datos y 

asignar una determinada estructura química al compuesto analizado [29, 30]. De esta 

manera el espectro de masas permitió la identificación directa de los compuestos 

desconocidos. 

El análisis se realizó en un equipo HP GCD plus GI800B el cual consiste de un 

cromatógrafo de gases con un detector de ionización de electrones cuyas características se 

presentan en la Tabla 2.6.2. Los componentes de la mezcla se separan primeramente en el 

cromatógrafo, posteriormente Los compuestos individuales se introducen a la cámara de 

ionización del detector donde son fragmentados. Estos fragmentos ionizados pasan por un 

filtro y llegan al analizador, el cual detecta la abundancia de cada ion con base en la 

intensidad de su señal. 

 

Tabla 2.6.2. Características y condiciones de operación del detector de masas. 

 

Espectrómetro de Masa Condiciones de Operación 

Modelo HP GCD plus GI800B Temperatura del detector 280°C 

Detector Ionización de electrones Temperatura del inyector 250°C 

Software HP 3365 ChemStation Flujo de Helio de la columna 0.7 mil/min 

Base de datos NIST MS ChemStation Presión de Helio de la columna 2 Kg/cm2 

Columna HP-PONA Relación de “split” 175:1 

  Vacío en el detector 15 – 30 torr 

  Intervalo de masas 10 –150 m/z

 Programa de 

Temperatura 

1) Permanecer en 35°C por 15 min 

2) Calentamiento a 1.5°C/min hasta 70°C 

3) Calentamiento a 3°C/min hasta 130°C 

4) Permanecer en 130°C por 10 min 
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La cuantificación de los productos de reacción se realizó mediante el método de 

normalización de área por factores de respuesta [31, 32]. Un Factor de respuesta (FR) es un 

factor de corrección, el cual mide la respuesta dada por un compuesto específico en el 

detector [33, 34] En la literatura [35] se encuentran los factores de respuesta de varios 

compuestos para un detector de ionización de flama (FID) definidos como en la siguiente 

ecuación (Ecuación 2.6.2). 
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FR =         (2.6.2) 

 

Donde ai y mi, es el área y la masa del compuesto i respectivamente, mientras que astd 

y mstd, corresponden un compuesto de referencia. Tomando al n-heptano como compuesto 

estándar y asignándole un factor de respuesta de 1.0. Los factores de respuesta de la 

mayoría faltante de los compuestos fueron estimados empleando el método y datos 

reportados en la literatura [31, 34]. 

El porcentaje másico (%w) de cada componente de la mezcla de reacción es 

calculado mediante la normalización de la masa calculada para cada compuesto, a partir del 

producto del área del cromatograma por el respectivo factor de respuesta (Ecuación 2.6.3). 
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Donde Ai es el área integrada para el componente i. Finalmente, el balance de materia 

se realiza tomando en cuenta la concentración de los productos en la muestra líquida 

complementada por la composición en la fase gas. Es decir, La masa de cada componente 

disuelto en la muestra líquida es sumada con la masa del mismo componente presente en la 

fase gaseosa. La composición másica se transforma posteriormente a composiciones 

molares emplean los pesos moleculares de cada compuesto específico. 
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2.6.2. Cálculo del número de octano 

 

Para calcular el índice de octano de las mezclas de hidrocarburos producto de los 

experimentos de hidroconversión se empleó un método cromatográfico reportado 

anteriormente [27, 36], el cual divide el cromatrograma de la muestra líquida en 32 grupos, 

considerando que los componentes de cada uno de ellos presentan características de 

ignición similares. En seguida se realiza una regresión polinómica de la forma mostrada en 

la ecuación 2.6.4. 

 

∑
=

⋅=
32
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)(%)(

i
ii WbRON         (2.6.4) 

 

El análisis de regresión múltiple se realizó a diferentes muestras de gasolina de RON 

conocido mediante un método estándar en un motor de combustión interna, de esta manera 

se realizó el cálculo de los coeficientes (bi) del polinomio.  
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Capítulo III 
 

RESULTADOS DE LA CARACTERIZACIÓN FISICOQUÍMICA DE 

CATALIZADORES PARA EL PROCESO DE HCS 

 

 

3.1  Introducción. 

 

 

A continuación se presenta una breve descripción de los catalizadores bifuncionales 

desarrollados en el presente trabajo y algunas de sus propiedades fisicoquímicas evaluadas 

por las diferentes técnicas de investigación mencionadas en el capitulo anterior, para la 

estimación de parámetros fundamentales como el número de sitios catalíticos activos tanto 

ácidos como hidrogenantes (metálicos).  

Los catalizadores desarrollados para este estudio se muestran en la Tabla 2.2.2, y 

abarcan desde un catalizador mono funcional ácido (relación acido/metal máximo), 

catalizadores Mo/Alúmina mezclados con zeolita HZSM5 (relación ácido/metal media), y 

catalizadores Pt/alúmina con zeolita HZSM5 (relación ácido/metal baja.  

Los catalizadores bifuncionales se prepararon mediante mezclas mecánicas de estos 

componentes, con el objeto de evitar alteraciones en la actividad catalítica de cada 

componente como pérdida de cristalinidad u oclusión de sitios activos. La relación 

ácido/metal de los catalizadores se modifica variando la proporción Metal:HZSM5, Esto se 

logra variando la carga de metal impregnado para variar el número de sitios metálicos en la 

superficie del soporte, de manera que se obtengan catalizadores con diferente relación 

ácido/metal. Finalmente un catalizador Mo-P(1.5%)/HZSM5(20%)-Al2O3, para verificar el 

efecto de las resistencias difusionales de los catalizadores mezclados mecánicamente. 

Para soportar la interpretación de los resultados de reacción es necesaria una etapa de 

caracterización para analizar y cuantificar cada función de los sistemas catalíticos 

empleados. 

En primer lugar se buscó estimar cuantitativamente los sitios catalíticos activos en la 

superficie de los catalizadores empleados, empleando técnicas de 27Al-RMN para los sitios 
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ácidos y quimisorción de NO para sitios hidrogenantes de molibdeno. Por otra parte, fue 

necesario verificar si la técnica de mezclado mecánico empleada en la preparación de los 

catalizadores bifuncionales afecta la actividad catalítica del catalizador debido a un posible 

deterioro en la estructura cristalina de la zeolita o principalmente a las resistencias 

difusionales debido a la mayor distancia entre los distintos sitios catalíticos. Para esto se 

emplearon análisis de difracción de rayos X (DRX) y determinación del tamaño de 

partícula por microscopía electrónica de barrido (SEM) respectivamente.  

 

 

3.2 Resonancia magnética nuclear 27Al-RMN  

 

La técnica de resonancia magnética nuclear de sólidos brinda información 

fundamental acerca de la estructura cristalina de los compuestos presentes en la muestra 

analizada. La técnica de 27Al-RMN se aprovecha para determinar los átomos de aluminio 

en coordinación tetraédrica [1], los cuales generan un sitio ácido de Brönsted en la 

estructura superficial de la zeolita [2]. Este sitio acido presenta la fuerza suficiente para 

llevar a cabo reacciones de hidroconversión. 

Al analizar la coordinación mostrada por los átomos de aluminio presentes en la 

muestra de zeolita mediante un estudio de resonancia magnética nuclear de aluminio (27Al-

NMR) será posible establecer la relación entre los átomos de aluminio en coordinación 

tetraédrica (sitios activos) y los octaédricos, de esta manera el porcentaje de aluminio en 

coordinación tetraédrica se tomará como índice para el cálculo del número de sitios activos 

del total de átomos de aluminio establecido por la relación Si/Al por gramo de material 

zeolítico. 

El espectro obtenido en el estudio por 27Al NMR para la zeolita HZSM5, presentado 

en la Figura 3.2.1, muestra un único pico intenso colocado en 52 ppm el cual esta asociado 

con especies de aluminio tetraédrico presente en la estructura de la zeolita. Es posible 

apreciar también una pequeña señal en 0 ppm correspondiente a las especies de aluminio 

octaédrico localizado fuera de la estructura del material. 
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Figura 3.2.1. Espectro de 27Al-NMR mostrando el porcentaje de aluminio en 

coordinación tetraédrica en la estructura de la zeolita HZSM-5. 

 

 

En el caso de catalizadores bifuncionales (Figura 3.2.2-B) donde el molibdeno se 

incorpora a la zeolita, se genera una señal asociada a la presencia de aluminio octaédrico 

debido a la interacción entre el molibdeno y el aluminio que repercute en la cristalinidad de 

la zeolita.  

Este efecto se inhibe mediante la co-impregnación de fósforo originando la formación 

de complejos fosfomolibdatos que conserva su estructura disminuyendo la interacción del 

metal con el aluminio del soporte [3], como se aprecia en la Figura 3.2.2-A, donde el pico 

correspondiente al aluminio octaédrico es eliminado por lo que la impregnación del metal 

en el soporte de zeolita-alúmina no presenta alteración en la estructura de la zeolita. 

La impregnación del metal en los catalizadores mezclados mecánicamente no altera a 

la zeolita HZSM5. Por lo tanto, la intensidad relativa de las señales en los espectros de lo 

catalizadores empleados, permite concluir que prácticamente la totalidad de átomos de 

aluminio presentes en la zeolita HZSM5 se encuentran en coordinación tetraédrica dentro 

de la estructura cristalina. Por lo que el número de sitios ácidos activos se estimaran 

relacionando en forma directa el contenido de aluminio en la zeolita establecido por la 

relación Si/Al. 

  Al tetraédrico    Al octaédrico 
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Figura 3.2.2. Espectros de resonancia magnética nuclear de 27Al para muestras Mo 

soportado en HZSM5. A) Mo(6%)-P(1.5%)/HZSM5, B) Mo(6%)/HZSM5. 

 

 

La relación Si/Al es un parámetro importante ya que la fuerza ácida de los sitios 

catalíticos de la zeolita varia de manera inversa con la cantidad de átomos de aluminio 

presentes en su estructura [4, 5]. La zeolita HZSM5 empleada presenta una relación Si/Al 

con un valor de 80. La cual fue seleccionada buscando una función ácida suficientemente 

fuerte para llevar a cabo reacciones de arreglo molecular evitando la desintegración 

excesiva [4]. 

El cálculo de átomos de aluminio en la zeolita se realizó de manera teórica mediante 

la relación de pesos moleculares obteniendo su  concentración atómica por gramo de 

material zeolítico. Los datos mostrados en la Tabla 3.2.1, corresponden a la concentración 

de sitios ácidos en el soporte del catalizador, los cuales se emplean para la estimación de la 

relación ácido/metal de los catalizadores de hidroconversión. 



 Cap. 3.- Resultados De Caracterización Fisicoquímica De Catalizadores Para El Proceso De HCS 

  78 

 

Tabla 3.2.1. Concentración teórica de átomos de aluminio generando sitios ácido de 

Brönsted en la zeolita HZSM5 con relación Si/Al = 80 empleada en la preparación de 

catalizadores de HCS y Si/Al =30. 

 

% de zeolita en

el catalizador. 

Zeolita HZSM5 

Si/Al = 80. 

# Sitios ácidos /g cat

Zeolita HZSM5 

Si/Al = 30. 

# Sitios ácidos /g cat 

10 4.2569 x 1019 6.3323 x 1019 

20 4.91391 x 1019 1.2665 x 1020 

30 7.37087 x 1019 1.8997 x 1020 

100 1.22848 x 1020 6.33228 x 1020 

 

 

 

3.3 Difracción de rayos X  (DRX). 

 

La actividad catalítica se modifica seriamente por variaciones en las propiedades 

texturales de los catalizadores de manera independiente al tipo y fuerza de los sitios 

catalíticos. En el caso de materiales zeolíticos, ligeras variaciones en la estructura cristalina 

pueden causar cambios en la actividad y selectividad de los catalizadores en los 

experimentos de HCS. Tomando en cuenta esta posibilidad, se estableció un estudio 

mediante la técnica de difracción de rayos X para determinar los posibles cambios en la 

estructura cristalina de la zeolita HZSM5 desarrollados durante el proceso de preparación 

de los catalizadores bifuncionales. 

Al comparar los espectros de difracción de las muestras de Zeolita HZSM5 y de la 

alúmina con los respectivos espectros de catalizadores bifuncionales de molibdeno 

mostrados en la Figura 3.3.1, resulta claro que la estructura cristalina del los catalizadores 

bifuncionales (Figuras 3.3.1 D y E) corresponde a la zeolita HZSM5 (Figura 3.3.1-A). 
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Figura 3.3.1. Espectros de Difracción de Rayos X (DRX) de Zeolita HZSM5 (A), 

mezcla mecánica Al2O3 + (20%)HZSM5 (B), catalizador Al2O3- (20%)HZSM5 (C), mezcla 

mecánica Mo(6%)Al2O3 + (20%)HZSM5 (D), catalizador Mo(6%)Al2O3- (20%)HZSM5 

(E) y Al2O3 (F). 

 

 

En la misma figura podemos apreciar también que no existe cambio significativo en 

la estructura de la zeolita cuando la mezcla se lleva a cabo mecánicamente (Figura 3.3.1-B 

y D) y cuando la zeolita se incorpora a la matriz de alúmina (Figuras 3.3.1-C y E) por lo 

que podemos deducir que no existen alteraciones en la función ácida al usar mezclas 

10 20 30 40 50 60 70
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mecánicas. Los espectros de DRX obtenidos coinciden con los reportados en la literatura 

para catalizadores de hidroconversión similares [6, 7]. 

 Otro punto de análisis mediante DRX fue el efecto del prensado sobre la estructura 

cristalina de la zeolita HZSM5. La resistencia mecánica de la zeolita HZSM5 es capaz de 

soportar un máximo de aproximadamente 15 toneladas [8]. El prensado de los catalizadores 

mezclados mecánicamente se realiza con aproximadamente 12 toneladas, por lo que se 

corría el riesgo de que la cristalinidad de la zeolita fuera alterada durante el proceso de 

preparación. Sin embargo, analizando los espectros de las mezclas mecánicas Al2O3 + 

HZSM5, mostrados en la Figura 3.3.2, puede concluirse que la estructura de la zeolita no 

sufre daño durante el prensado de los catalizadores mezclados mecánicamente.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 3.3.2. Espectros de difracción de rayos X (DRX) de mezclas mecánicas de 

alúmina y zeolita HZSM5. Al2O3 + (20%)HZSM5 sin prensar (A) y Al2O3 + (20%)HZSM5 

prensada a 12 ton. (B). 
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En las Figuras 3.3.1 y 3.3.2, es posible apreciar una disminución en la intensidad de 

las señales características de la zeolita HZSM5 en las muestras de los catalizadores 

bifuncionales, lo cual podría identificarse como una alteración en la estructura cristalina, 

sin embargo este efecto es proporcional al porcentaje de zeolita contenido en la muestra [6], 

como se observa en la Figura 3.3.3, donde al variar el contenido de zeolita HZSM5 en el 

catalizador, la intensidad de los picos lo hace proporcionalmente. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 3.3.3. Espectros de difracción de rayos X (DRX) para catalizadores Al2O3-

HZSM5 con diferentes contenidos de zeolita HZSM5. HZSM5 (A) Catalizador Al2O3- 

(30%)HZSM5 (B), catalizador Al2O3- (20%)HZSM5 (C) y Al2O3 (D). 
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Con base en los resultados anteriores, podemos afirmar que no existe evidencia de 

alteraciones en la estructura cristalina de la zeolita durante los diferentes métodos de 

preparación de catalizadores bifuncionales empleados en este trabajo, por lo que es posible 

suponer que los sitios catalíticos ácidos no son afectados y pueden ser estimados 

teóricamente del contenido de aluminio en la zeolita. 

 

3.4 Caracterización de la función metálica 

 

La función metálica o hidrogenante de los catalizadores bifuncionales es determinante 

para la actividad del catalizador debido a que ella desarrolla reacciones de hidrogenación y 

des hidrogenación que conforman las etapas de inicio y término de las reacciones 

consecutivas presentes en el mecanismo de hidroconversión bifuncional. En el presente 

trabajo, la función metálica juega un papel importante, pues mediante la variación de esta 

función se modifica la relación ácido/metal del catalizador.  

Los cambios en la intensidad de esta función catalítica en este trabajo se realizan 

cambiando el tipo y la concentración del metal en el catalizador. Cada metal utilizado en 

los procesos de hidrotratamiento muestra una actividad hidrogenante diferente. El platino es 

un metal noble ampliamente utilizado en catalizadores de hidrodesintegración [9-11] y 

reformación de naftas [11-15] por su gran capacidad hidrogenante, esta última propiedad 

permite que los catalizadores de platino presenten valores bajos de la relación ácido/metal. 

Por otro lado, un metal de transición como es el Molibdeno en forma sulfurada presenta 

características hidrogenantes [16] tales que se generan catalizadores con relación 

ácido/metal relativamente mayor. 

Para cata tipo de metal específico, se estimó cuantitativamente la relación ácido/metal 

de catalizadores modificando la cantidad de metal impregnado en el soporte. 

La relación ácido/metal se estima relacionando directamente el número de sitios 

catalíticos activos del soporte ácido, calculados con el número de átomos de Aluminio 

presentes en la zeolita, y el número de sitios activos metálicos. 

Para la estimación de los sitios activos en los catalizadores de platino se considera que 

cada átomo de platino impregnado en la alúmina, al encontrarse en estado reducido 
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(metálico) genera un sitio hidrogenante. La estimación se realiza considerando que el 

platino esta bien disperso en la superficie de la alúmina, ya que al impregnar cantidades 

pequeñas de ácido cloroplatínico sobre alúmina se obtiene una fase metálica bien dispersa 

[17-19], esto es debido a la atracción electrostática entre la superficie de la alúmina y los 

aniones de platino en solución. 

Con las consideraciones anteriores, se estimo la cantidad de sitios catalíticos 

metálicos en catalizadores de Pt/Alúmina como se muestra en la Tabla 3.4.1. Cuyas 

relaciones ácido/metal resultantes coinciden estudios anteriores [20] 

 

 

Tabla 3.4.1. Estimación teórica de sitios de platino metálico en catalizadores 

Pt/Al2O3, y los valores del balance ácido/metal en la mezcla mecánica. 

 

Catalizador 

Bifuncional 

# sitios metálicos / g cat. Relación ácido/metal 

+ 20% HZSM5 

(Si/Al = 80) 

 

Pt(0.01%)/Al2O3 

 

3.0869 x 1017 

 

99.5 

 

Pt(0.05%)/Al2O3 

 

1.5435 x 1018 

 

19.9 

 

Pt(0.2%)/Al2O3 

 

61739 x 1018 

 

4.97 

 

 

 

Al estimar teóricamente lo sitios metálicos de platino se establece una relación lineal 

inversa entre el platino impregnado y el balance ácido metal del catalizador bifuncional al 

mantener constante la función ácida. 

Para catalizadores sulfurados de Molibdeno la cantidad de sitios catalíticos requiere 

ser estimada experimentalmente por quimisorción de moléculas sonda. 
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3.4.1 Quimisorción de NO 

 

La función metálica en catalizadores sulfurados de molibdeno fue estimada mediante 

la adsorción química de óxido nítrico (NO). La molécula de NO presenta la cualidad de 

solo ser adsorbida por los sitios hidrogenantes “activos” de sulfuro de molibdeno y no en el 

soporte, por lo que brinda una medición de sitios catalíticos activos y accesibles a los 

hidrocarburos [21, 22]. 

La adsorción de NO fue cuantificada para los catalizadores de Molibdeno mediante 

quimisorción dinámica por pulsos sobre muestras pre-sulfuradas de los diferentes 

catalizadores Mo(x)/Al2O3, y de Mo(x)/ Al2O3-(20%)HZSM5, desarrollados en este 

estudio. Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 3.4.2.  

 

 

Tabla 3.4.2. Resultados de la adsorción de óxido nítrico (NO) en catalizadores 

sulfurados de Mo(x)/Al2O3, y Mo(x)/ Al2O3-(20%)HZSM5. 

Catalizador NO quimisorbido 

(μmol / g) 

Mo(3) / Al2O3. 14.849 

Mo(6) / Al2O3. 16.229 

Mo(9) / Al2O3. 18.55 

Mo(6) / Al2O3-(20%)HZSM5 37.511 

Mo(9) / Al2O3-(20%)HZSM5 41.975 

 

 

En el caso de catalizadores de molibdeno soportado en HZSM5 (20)-Al2O3, la 

cantidad de óxido nítrico adsorbido se incrementa con respecto a los catalizadores 

correspondientes de molibdeno soportado en alúmina. Este fenómeno es atribuido a una 

posible retención de las moléculas de NO en las cavidades de la zeolita, ya que la variación 

de NO adsorbido con respecto a la cantidad de molibdeno es proporcional como se aprecia 

en la Tabla 3.4.1. 
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De los datos anteriores, se observa una relación entre la cantidad de molibdeno 

incorporado al soporte y la cantidad de NO adsorbido por el catalizador, lo cual indica que 

el numero de sitios hidrogenantes activos, considerando la adsorción de 2 moléculas de NO 

por sitio catalítico, es directamente proporcional a la concentración de metal en el 

catalizador. Así mismo, este resultado indica una buena dispersión del metal sobre el 

soporte concordando con estudios anteriores [6]. De lo anterior, resulta claro que la 

cantidad de sitios activos aumentan proporcionalmente con la cantidad de metal 

incorporado al catalizador. (Figura 3.4.1).  
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Figura 3.4.1. Número de Sitios catalíticos vs porcentaje de metal impregnado en 

catalizadores pre-sulfurados de molibdeno. 

 

 

3.5 Microscopia electrónica de barrido (SEM). 

 

Para el análisis de la interacción entre los diferentes sitios catalíticos participantes en 

el mecanismo bifuncional, es imprescindible estimar la distancia existente entre ellos y con 

base en ella determinar la importancia de las resistencias difusionales en las reacciones de 

hidroconversión.  

Por un lado el tamaño de partícula del catalizador permite evaluar las resistencias 

difusionales externas, mientras que el tamaño del cristal de la zeolita es un indicador de la 

distancia entre diferentes sitios catalíticos en la superficie del catalizador estimando así las 

resistencias al mecanismo bifuncional. La distancia entre los sitios catalíticos para muestras 
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de catalizadores mezclados mecánicamente es mayor debido a que diferentes tipos de sitios 

catalíticos se encuentran en partículas independientes. Para estimar estas distancias se 

determinaron las dimensiones promedio de las partículas del catalizador.  

Para la determinación del tamaño de partícula, muestras de catalizadores fueron 

analizadas por microscopía electrónica de barrido (SEM) cuyas imágenes se muestran en la 

Figura 3.5.1. 

 

 

 
 

Figura 3.5.1.- Imágenes de microscopia electrónica de Barrido (SEM) para 

catalizadores Mo/ Al2O3. (A), Pt/ Al2O3. (B), Mo/ Al2O3-(20%)HZSM5 (C) y HZSM5 (D) 

 

 

Por medio de esta técnica es posible la obtención de información acerca del tamaño 

promedio de las partículas tanto de la zeolita HZSM5 como de los catalizadores de 

molibdeno o platino soportados en alúmina y del catalizador Mo/ HZSM5(20)-Al2O3, Los 
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resultados de la medición sobre los diferentes tamaños de partícula se muestran en la Tabla 

3.5.1. Estos datos serán empleados posteriormente en el capítulo 4 en la sección 4.1.2 

(3.3.1.2) para el cálculo y estimación de las resistencias difusionales, en los catalizadores 

de hidroconversión utilizados, a nivel inter-partícula e intra-partícula. 

 

 

Tabla 3.5.1. Datos de Tamaño característico de partícula para los catalizadores 

utilizados en las reacciones de hidroconversión. 

 

 Mo/Al2O3-HZSM5

(μm) 

Mo/Al2O3 + HZSM5 

(μm) 

Conteo 110 70 

Mínimo 16.66 0.86 

Máximo 62.87 1.92 

Media 42.90 1.40 

Desviación Standard 11.5310732 0.3597 

 

 

3.6 Comentarios generales de caracterización fisicoquímica de catalizadores de 

hidroconversión. 

 

Los estudios de caracterización presentados anteriormente permiten establecer 

cuantitativamente cada una de las funciones catalíticas desarrolladas en los catalizadores de 

hidroconversión, como son la función ácida y la función metálica que tiene actividad 

hidrogenante y des hidrogenante. 

Las propiedades ácidas de los catalizadores son generadas por sitios ácidos de 

Brönsted que tiene lugar en los átomos de aluminio en coordinación tetraédrica presentes 

en la estructura cristalina de la zeolita, mientras que la función metálica se genera por sitios 

catalíticos de platino metálico (pre-reducido) y de molibdeno pre-sulfurado. 

El balance funcional ácido/metal del catalizador se determina mediante la relación 

directa entre la cantidad de sitios ácidos y metálicos existentes. Los sitios ácidos se 
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mantienen constantes fijando la proporción de zeolita en el catalizador ya que estos no se 

ven afectados durante el proceso de preparación de los diferentes catalizadores como se 

observó mediante los estudios por DRX y 27Al-RMN, por lo que la relación ácido/metal del 

catalizador es función únicamente de la cantidad de sitios metálicos.  

De acuerdo a los resultados de adsorción química de NO se determino que la cantidad 

de sitios metálicos activos de sulfuro de molibdeno, es proporcional a la cantidad de 

molibdeno incorporado al soporte gracias a que se obtiene una buena dispersión en el 

mismo. En el caso de los catalizadores de Platino, se presume la existencia de una relación 

proporcional entre el metal incorporado y la cantidad de sitios activos debido a que la 

impregnación de platino sobre alúmina a bajas concentraciones, se obtienen dispersiones 

cercanas al 99%. 

De esta manera la relación ácido metal del catalizador se modifico con el tipo y 

cantidad de metal incorporado al catalizador de hidroconversión.  

El valor de la relación ácido/metal de los catalizadores formulados se muestra en la 

Tabla 3.6.1 en donde el límite superior del la relación ácido/metal es evaluado mediante un 

catalizador mono funcional ácido. 

 

 

Tabla 3.6.1. Valores estimados de la relación ácido/metal de catalizadores de 

hidroconversión empleados. 

 

Catalizador Relación 
ácido/metal 

Al2O3 + ZSM5(20) ∞ (Alta) 

Mo(3)/Al2O3+ZSM5(20) 0.6721 

Mo(6)/Al2O3+ZSM5(20) 0.3359 

Mo(9)/Al2O3+ZSM5(20) 0.2239 

Pt(0.01)/Al2O3+ZSM5(20) 97.5(Baja) 

Pt(0.05)/Al2O3+ZSM5(20) 19.5(Baja) 

Pt(0.2)/Al2O3+ZSM5(20) 4.9(Baja) 
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A medida que se incrementa la cantidad de metal en el catalizador la relación 

acido/metal disminuye proporcionalmente. Así mismo, la capacidad hidrogenante intrínseca 

del metal utilizado altera este balance por lo que los catalizadores de platino muestran 

relaciones ácido/metal menores con respecto a los catalizadores de molibdeno sulfurado. 

La variación en la magnitud de la relación ácido/metal debida al tipo de metal 

utilizado es posteriormente estimada mediante un modelo matemático empleando los datos 

cinéticos de las reacciones de hidroconversión. 
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Capítulo IV 
 

RESULTADOS EXPERIMENTALES  

DEL ANÁLISIS DEL PROCESO DE HCS 

 

 

 

4.1. Introducción. 

 

A continuación se presenta una breve descripción del efecto tanto del catalizador 

como de las condiciones de operación en el proceso de hidroconversión catalítica selectiva 

a partir de los resultados de actividad catalítica de cada uno de los catalizadores elaborados, 

así como los mecanismos de reacción propuestos. 

Para el estudio de las reacciones de hidroconversión catalítica selectiva y su 

comportamiento en términos del balance ácido/metal de catalizadores bifuncionales, se 

realizó la formulación de diferentes catalizadores bifuncionales en un intervalo amplio del 

balance ácido /metal. Por este motivo se desarrollaron catalizadores metálicos soportados 

en alúmina considerando como función metálica, el uso de Molibdeno en forma sulfurada y 

de Platino en forma reducida. Se eligió al sulfuro de Molibdeno debido al buen balance 

entre el rendimiento líquido y el índice de octano mostrado en estudios anteriores [1-4], y el 

platino como caso extremo de una relación ácido/metal baja, debido a su gran capacidad de 

hidrogenación.  

Para generar un mecanismo bifuncional fue necesario incorporar al catalizador un 

componente de características fuertemente ácidas como son las zeolitas, para este caso, la 

zeolita HZSM-5 brinda una gran densidad de sitios activos en una estructura ordenada [5-

7], además proporciona una selectividad de forma restringiendo la formación de moléculas 

más voluminosas [8-11]. 

El estudio de actividad catalítica del catalizador se lleva a cabo por medio de 

experimentos de reacción a las condiciones de operación del proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva para cada uno de los catalizadores desarrollados y analizando el 
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comportamiento cinético de las reacciones de HCS, así como también el efecto de cada 

catalizador en la selectividad del proceso. 

La actividad catalítica se caracteriza como la conversión de reactivos a productos. Por 

su parte, la selectividad del catalizador hacia un producto se define como la relación del 

rendimiento del producto entre la sumatoria de los rendimientos de los productos alternos 

[12]. En este estudio simplemente se calcula como el porcentaje de la composición molar 

del producto sobre la sumatoria de la composición molar de los productos que conforman la 

mezcla de reacción. 

Para establecer las bases para el estudio experimental en el equipo de reacción 

utilizado, se llevan a cabo experimentos preliminares los cuales se comentan en la sección 

4.2 para garantizar los resultados obtenidos. Las reacciones de hidroconversión siguen un 

mecanismo bifuncional conocido [13], en el cual existe una contribución entre las 

funciones ácida y metálica. (ver Figura 4.1.1). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.1.1. Esquema simplificado de las reacciones del proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva. nC7. n- heptano, O7. Heptenos, iO7. Isoheptenos, iC7. Isoheptanos, O4. 

Olefinas pequeñas (nC3 y nC4), C4. Parafinas pequeñas (nC3 y nC4), Ar. Aromáticos (Tol), 

Aq. Aromáticos alquilados (C9, C10, C11). 
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Para que este mecanismo se lleve a cabo, la molécula debe poder ser adsorbida en 

cualquiera de los dos sitios catalíticos indistintamente. De esta manera el funcionamiento 

del catalizador, en términos de actividad catalítica y selectividad, dependerá tanto de la 

concentración de sitios ácido como de sitios metálicos. 

Sin embargo, lo procesos de transporte juegan un papel importante en la actividad de 

estos catalizadores. Al ser preparados mecánicamente, ambos sitios catalíticos se 

encuentran en partículas independientes, por lo que las resistencias difusionales al 

transporte inter-partícula podrían inhibir el mecanismo bifuncional alterando 

significativamente la actividad del catalizador, por lo que resulta necesario verificar su 

importancia relativa. Las resistencias difusionales internas son características de las 

cavidades de la zeolita, pues brindan la selectividad de forma requerida por el catalizador 

modificando la selectividad con respecto a catalizadores de tamaño de poro mayor. La 

evaluación de estas resistencias difusionales se comenta en la sección 4.2.1.  

Posteriormente se evaluaron las funciones catalíticas de los catalizadores, por lo que 

se realizaron experimentos utilizando catalizadores cuyo único aporte ácido es el brindado 

por la alúmina. Estos experimentos permiten establecer la aportación de la alúmina a la 

acidez, así como las reacciones de hidroconversión importantes sobre catalizadores con 

relación ácido/metal pequeña comentadas en la sección 4.3. Mientras que en las secciones 

4.4 y 4.5, se analiza el efecto sobre los mismos del tamaño de poro en la red zeolítica y de 

la relación Hidrógeno/Hidrocarburos respectivamente. 

En la Sección 4.6, se estudiarán las reacciones de hidroconversión selectiva sobre 

catalizadores con relación ácido/metal altas empleando catalizadores Pt/Al2O3+ 

(20)HZSM5, y en la sección 4.7, el estudio se repite sobre catalizadores Mo/Al2O3+ 

(20)HZSM5 presulfurados brindando valores intermedios de la relación ácido/metal. 

Los experimentos de hidroconversión se desarrollaron utilizando una mezcla ternaria 

característica de los cortes de gasolina tratada. En un trabajo anterior [3] se evaluaron las 

reacciones de hidroconversión para los componentes puros de la mezcla, así como para sus 

mezclas binarias en el equipo de reacción y a las condiciones de operación utilizadas en 

este trabajo. Estos experimentos mostraron que las reacciones llevadas a cabo concuerdan 

con las comentadas en el capítulo 1, de acuerdo al mecanismo bifuncional de Weisz [13]. 
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Finalmente se analizará el efecto de la relación ácido/metal sobre los productos de las 

reacciones de hidroconversión selectiva en la sección 4.8.  

El análisis de los resultados de los experimentos de actividad catalítica permitirá 

establecer la complejidad del proceso de hidroconversión y comprender a profundidad su 

comportamiento para su modelamiento y simulación posterior.  

 

 

4.2. Experimentación preliminar 

 

Antes de evaluar el comportamiento de los catalizadores de hidroconversión, fue 

necesario determinar si en los experimentos de actividad catalítica realizados, existían 

fenómenos físicos que alteraran el comportamiento aparente de las reacciones de 

hidroconversión, tales como la desactivación del catalizador, la pérdida de producto líquido 

por problemas de diseño del equipo o resistencias difusionales en las partículas de los 

catalizadores empleados. Los experimentos se realizaron con el procedimiento y equipo 

descritos en la sección 2.4. 

Primeramente se realizaron experimentos de hidroconversión catalítica selectiva para 

cada componente de la mezcla modelo de manera individual empleando un catalizador 

bifuncional Mo(3%)Al2O3-(20%)HZSM-5 y condiciones de operación de T = 315-555°C, 

P = 28 Kg/cm2, H2/Hidrocarburo = 2 y WHSV = 30 h-1. Los datos adquiridos se resumen a 

continuación: 

 

a) n-heptano. La conversión fue del 34% a 315°C y del 59% a 355°C, los productos 

principales fueron compuestos parafínicos ligeros de 3 y 4 átomos de carbono. 

Los compuestos con 5, 6 y 7 átomos de carbono son principalmente parafinas 

ramificadas, la producción de ciclo parafinas y aromáticos es menor al 0.6% y 

0.48% respectivamente. No se encuentran compuestos mayores de 8 átomos de 

carbono en porcentajes mayores al 0.4%. Por lo tanto las reacciones a considerar 

son solamente de isomerización e hidrodesintegración. 

b) Metilciclohexano. Las conversiones se determinaron en 9.2% a 315°C y 14.6% a 

355°C, las cuales son pequeñas con respecto a las determinadas con n-heptano, 
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Los productos principales son principalmente ligeros como el propano (Y = 46%) 

dimetilciclopentanos producto de reacciones de reducción de anillo. Se producen 

heptanos ramificados producto de reacciones de apertura de anillo a bajas 

concentraciones (7.6%). Los compuestos aromáticos como el tolueno se 

detectaron en concentraciones menores al 4%, por lo que las reacciones de 

aromatización no se consideran importantes a las condiciones de operación 

utilizadas. Compuestos mayores de 8 átomos de carbono solo se detectaron en 

trazas. 

c) Tolueno. A las condiciones de operación utilizadas, las conversiones del tolueno 

son solo de 1.3% a 315°C y 2.8% a 355°C. Los productos principales son 

compuestos ligeros de 3 átomos de carbono. Las reacciones de desaromatización 

no son favorecidas a estas condiciones pues los compuestos nafténicos solo se 

detectan en 0.03%. 

Los datos anteriores permiten establecer que las reacciones de ciclización del n-

heptano y la aromatización del metilciclohexano son despreciables a las condiciones de 

operación estudiadas, de acuerdo con análisis previos con compuestos y condiciones de 

operación similares [3]. 

 

Para evaluar la estabilidad de los catalizadores desarrollados se llevan a cabo 

experimentos de hidroconversión con WHSV = 30 h-1, en los cuales el tiempo de reacción 

se prolonga hasta 12 horas para determinar si existía una desactivación apreciable con 

respecto a la conversión global de reactivos (XT) de la mezcla de hidrocarburos alimentada, 

la cual se determina como se muestra en la ecuación 2.6.2. 

Los resultados de estos experimentos mostrados en la Figura 4.2.1, muestran que la 

actividad de los catalizadores evaluados permanece constante a temperatura de 355°C, 

presión de 28 Kg/cm2, y relación Hidrógeno /Hidrocarburo de 2. Por lo que se concluye que 

no hay presencia de desactivación catalítica en los catalizadores utilizados en los 

experimentos de hidroconversión desarrollados. 

La resistencia a la desactivación por formación de carbón es característica de la 

zeolita HZSM5 debido a su estructura cristalina la cual minimiza la polimerización de 

fragmentos olefínicos a las condiciones de operación empleadas en el estudio [8]. 
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Figura 4.2.1. Variación de la conversión total con respecto al tiempo de operación de 

catalizadores Mo(6%)/Al2O3-(20%)HZSM5 ( ■ ) y Pt(0.2%)/Al2O3-(20%)HZSM5 ( ● ) a 

355°C, 28 kg/cm2, WHSV = 30 hr-1 y H2/HC = 2. 

 
 

El cálculo del rendimiento líquido se establece mediante la diferencia volumétrica 

entre la mezcla de hidrocarburos líquida alimentada y la recolectada durante el muestreo. 

Para verificar si la variación del rendimiento era solamente atribuible a la producción de 

gases ligeros fue necesario realizar experimentos con las mismas condiciones de operación 

en ausencia de catalizador por lo que el empaque es solo material inerte (carborondum). 

Con estos experimentos se registraron las variaciones en las mediciones del rendimiento 

líquido y la conversión total para cada repetición. Se observo que existe variaciones del 

rendimiento liquido debido a que fracciones pequeñas de los reactivos (<1%) escapan del 

reactor en fase gaseosa y debes ser consideradas al analizar la muestra en fase gas. Se 

determino también que a las condiciones de reacción utilizada en los experimentos 

realizados no se presentan reacciones de desintegración térmica. 

La figura 4.2.2, muestra los datos obtenidos de los experimentos de hidroconversión 

en ausencia de catalizador, donde las variaciones en el rendimiento líquido se incrementan 

con la temperatura del 2% a 315°C hasta un máximo de 5% a 355°C. Sin embargo la 

conversión total calculada a partir de los análisis de las muestras líquida y gaseosa se 
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encuentra en un rango menor al 1 % a cualquier temperatura, por lo que para cada 

experimento se realizara el ajuste del rendimiento de gases ligeros mediante el análisis de la 

muestra gaseosa. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.2.2. Variación de la conversión total a 355°C ( ▲ ) y del rendimiento líquido 

en experimentos de hidroconversión en ausencia de catalizador a 355°C ( ■ ) y 315°C ( ● ), 

con 28 kgf/cm2, WHSV = 30 hr-1 y H2/HC = 2. 

 

 

4.2.1. Resistencia difusionales externas. 

 

La presencia de fenómenos difusionales en reacciones heterogéneas es indudable, por 

lo que es preciso estimar su efecto sobre la cinética de dichas reacciones. 

Las resistencias externas a la partícula de catalizador dependen principalmente del 

flujo de alimentación [12], por esta razón se realizaron experimentos variando los flujos de 

alimentación manteniendo constante el tiempo de contacto (Wcat/Fo) modificando 

proporcionalmente la cantidad de catalizador en el empaque. 

La figura 4.2.3 muestra la variación de la conversión total de los experimentos de 

hidroconversión con respecto a las variaciones del flujo de alimentación. El flujo base es el 
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empleado para los experimentos de actividad catalítica, el cual consiste en 18 ml/hr de 

mezcla líquida de hidrocarburos y 120 ml/hr de hidrógeno alimentados a un empaque con 

0.5g de catalizador Mo(6%)Al2O3-(20%)HZSM5 a 355°C y 28 Kgf/cm2. 

En la figura 4.2.3 se puede observar que la conversión total alcanza un valor de 48% y 

permanece constante en el intervalo de operación del flujo base por lo que este tipo de 

resistencias difusionales pueden considerarse de poca importancia en el presente estudio lo 

cual concuerda con estudios anteriores [14]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.2.3. Verificación experimental del efecto de las resistencias externas sobre la 

actividad catalítica de catalizadores Mo (6%)/Al2O3-(20%)HZSM5 ( ■ ) y Pt(0.2%)/Al2O3-

(20%)HZSM5 ( ● ) a 355°C,con relación H2/HC = 2. 

 
 

4.2.2. Resistencia difusionales internas 

 

El tipo de catalizadores propuestos para el proceso de hidroconversión requiere de 

propiedades de selectividad de forma por lo que las resistencias difusivas en el interior de la 

partícula son importantes. Para establecer la importancia de las resistencias al transporte de 

masa sobre los resultados observables de rapidez de reacción se emplearon criterios en los 

cuales se asegura que el factor de efectividades mayor a 0.95. 
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El tipo de catalizadores utilizados cuenta con un sistema poroso bimodal con micro 

poros en la zeolita HZSM5 y meso poros en la alúmina. La alúmina presenta poros con 

dimensiones entre 1 nm a 7 nm en los cuales las resistencias difusionales internas o intra-

partícula pueden ser estimadas por criterios convencionales como el criterio de Mears [15] 

para transporte dentro de los poros del catalizador, el cual determina la relación entre la 

velocidad de difusión y la velocidad de reacción en el interior de la partícula mediante un 

número adimensional de Damköhler.  

Por su parte la zeolita HZSM5 presenta micro poros rectos de 0.53 x 0.56 nm y en 

“zig-zag” de 0.51 x 0.55nm. El tamaño de estos poros es similar a los radios críticos de las 

moléculas de hidrocarburos tratados, actuando como una malla molecular y por lo tanto 

generando impedimentos estéricos [7, 8, 11]. Estas restricciones son deseables ya que 

brindan las propiedades deseadas de selectividad de forma al catalizador, así como una 

disminución en la formación de precursores de carbón en el interior de los poros 

impidiendo la desactivación catalítica [8]. Las resistencias difusionales en los poros de la 

zeolita o resistencias intra-cristal controlan el acceso a los sitios catalíticos ácidos del 

catalizador, y por lo tanto al mecanismo bifuncional del catalizador. Las resistencias intra-

cristal serán evaluada por el criterio de Weisz [13], el cual determina si estas resistencias 

limitan al mecanismo bifuncional para un compuesto dado. 

 

4.2.2.1. Estimación de las resistencias difusionales intra-partícula. 

 

Para estimar la influencia de las resistencias internas presentes en los macro poros de 

la alúmina se empleo el criterio tradicional de Mears [15, 16], evaluado mediante un 

experimento de hidroconversión operando el reactor de modo diferencial con 0.2g de 

catalizador Mo(6%)Al2O3-(20%)HZSM5 a 315°C y 28 Kgf/cm2 y relación H2/HC=2.  El 

criterio establece que para asegurar que la difusión sea adecuada n > 0.95, se requiere de un 

tamaño de partícula tal que cumpla la condición presentada en la ecuación 4.2.1. 

desarrollada para una partícula esférica [15]. 
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Donde Cs es la concentración de reactivo en la superficie del catalizador, la cual 

debido a la poca influencia de las resistencias externas en los experimentos anteriores se 

considera de igual valor que en la fase fluida (Cs= 1.131*10-5 mol/cm3). Rp, es el radio de 

la partícula de catalizador determinada por SEM para este cálculo se toma el diámetro 

mayor que es de 0.0135 cm. De, es la difusividad efectiva se calcula para el n-heptano 

según la ecuación 4.2.2 considerando la combinación de la difusividad molecular (DAB) 

como la de Knudsen (Dk).  
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Los valores de porosidad e = 0.4 y tortuosidad t = 2.5 de la zeolita HZSM5 del 

catalizador se tomaron de la literatura [17] obteniendo un valor de difusividad efectiva de 

9.271*10-4 cm2/seg. 

Finalmente Robs es la rapidez de reacción observada experimentalmente donde la 

conversión de n-heptano fue de 2.73% y la total fue de 2.48% tomando un flujo molar a la 

entrada de 0.0798 mol/hr. Empleando la ecuación 4.2.3 se estimo el valor de la rapidez de 

reacción observada en 0.01165 mol/hr gcat. 

 

 

   obs
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Δ
      (4.2.3) 

 

Con los datos anteriores el valor calculado para el criterio de Mears es de 0.06135, el 

cual al ser menor a la unidad satisface dicho criterio indicando que los procesos de trasporte 

en el interior de los poros de la alúmina son poco importantes. 
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4.2.2.2. Estimación de las resistencias difusionales intra-cristal. 

 

Las resistencias difusionales en los poros de la zeolita HZSM5 intervienen de manera 

importante en las reacciones de hidroconversión debido a la selectividad de forma provista 

tanto hacia algunos reactivos como para productos [18]. Los resultados de la selectividad de 

forma se pueden ser observados como variaciones en la selectividad del proceso de acuerdo 

al tamaño de los poros de la zeolita como se vera posteriormente en este capítulo. En esta 

etapa se determinara si dichas resistencias afectan el mecanismo bifuncional propuesto por 

Weisz [13]. Este mecanismo plantea que las distancias entre dos sitios catalíticos es tal que 

las moléculas pueden desplazarse de uno a otro manteniendo que la reacción de las especies 

adsorbidas en los sitios catalíticos sea la etapa limitante del mecanismo. 

Para determinar si en nuestros catalizadores propuestos realmente se lleva a cabo un 

mecanismo bifuncional se empleo el llamado criterio de Weisz expresado a través de la 

siguiente correlación conocida como el número de Weisz [13] (ecuación 4.2.4). El criterio 

compara la velocidad de reacción de una molécula específica contra su velocidad de 

transferencia a través de los poros del material zeolítico cuando el valor del número de 

Weisz es menor a la unidad podemos considerar que el factor de efectividad de la partícula 

(considerando geometría esférica) es mayor a 0.9. 
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Donde R es la longitud característica de la partícula calculada, considerando que 

presentan una forma esférica, a partir del diámetro de partícula de la zeolita  (R= Dp/6) 

obteniendo un valor de 2.33*10-5 cm. Dz es la difusividad efectiva en los poros de la zeolita 

tomados de la literatura [7, 17] y mostrados en la Tabla 3.3.1. El termino (-dNa / Vs*dt) es 

la rapidez de reacción observada en términos del volumen del catalizador. El valor de la 

densidad de los cristales de zeolita se obtiene de la bibliografía [17] y se considera de 2 
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g/cm3. Obteniendo un valor de la velocidad de reacción de 6.11*10-5 mol/s cm3. Con estos 

datos se determinaron los valores para el número de Weisz (Wz), para los compuestos de 

interés en las reacciones de hidroconversión realizadas. Valores característicos de los datos 

empleados en el cálculo del número de Weisz se muestran en la Tabla 4.2.1. 

 

 

Tabla 4.2.1. Datos característicos para el cálculo de criterio de intimidad de Weisz 

para diferentes hidrocarburos. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Con estos cálculos se determino que con los catalizadores mezclados mecánicamente, 

es posible llevar a cabo un mecanismo bifuncional para el n-heptano, debido a que el valor 

de difusividad efectiva para los compuestos considerados no limitan la velocidad aparente 

de las reacciones superficiales. En el caso de compuestos con diámetro de partícula mayor 

como el O-xileno los procesos de difusión interna son lentos comparados con la reacción 

química por lo tanto las resistencias serán de mayor importancia alterando la velocidad de 

reacción esperada. Los valores de difusión efectiva para compuestos con diámetro de 

partícula grande como el 3-propil tolueno, son hasta 4 órdenes de magnitud menores 

confirmándola presencia de selectividad de forma en la zeolita HZSM-5. 

 n-heptano Tolueno 3-propil Tolueno 

Flujo Molar (mol/hr) 0.082 0.082 0.082 

WHSV (h-1)  75 75 75 

Rapidez de reacción  

Observada (mol/h g) 

0.011 0.011 0.011 

Difusividad Efectiva (cm2/s) 1.*10-8 1.*10-10 1.*10-12 

Wz 0.029 0.573 1.862 
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4.3. Actividad catalítica de catalizadores Metal /Al2O3. 

 

En todos los catalizadores preparados en este estudió se utiliza γ-alúmina como 

soporte de la actividad hidrogenante (metal) en el caso de las mezclas mecánicas y como 

matriz en el catalizador bifuncional. Por lo tanto, antes de analizar las reacciones de 

hidroconversión con los catalizadores bifuncionales, se llevo a cabo un análisis del aporte 

de la alúmina a la función ácida en el mecanismo de reacción. 

La actividad catalítica ácida de la γ-alúmina es conocida y se ha utilizado en procesos 

de reformación, sin embargo la acidez aportada por la misma es insuficiente para la 

mayoría de los procesos de hidroconversión [19], por lo que ha sido necesario 

incrementarla mediante la adición de algún aditivo como el cloro [20, 21] y otros [22]. 

Por lo tanto con la finalidad de establecer la contribución a la función ácida de la 

alúmina en el catalizador se realizaron experimentos con catalizadores Mo(x)/Al2O3 pre 

sulfidrado y Pt(x)/Al2O3 pre reducido, llevándose a cabo el mismo procedimiento de 

reacción mencionado en el capítulo 2, a una presión de 28kg/cm2 y a temperaturas de 315, 

355 y 395°C. Los resultados de dichos experimentos, se muestran en la Figura 4.3.1. 

A las condiciones posibles de operación del proceso de HCS con WHSV = 30 h-1, Los 

resultados de reacción no muestran conversión a 315°C y muestran conversiones globales 

menores al 2% a 355°C. Al incrementar la temperatura a 395°C, La conversión es de 

aproximadamente 3.9% en el catalizador de molibdeno y 4.6% en el de platino. 

A partir del análisis cromatrográfico de las muestras líquidas encontramos que en el 

catalizador de molibdeno a la temperatura de 395°C se encuentran pequeñas cantidades de 

productos C7’s (principalmente el 3,3 dimetil-pentano y productos de hidrogenación del 

tolueno) y rastros de productos ligeros como el butano, i-butano y menores (propano).  

En el caso del catalizador de platino no se encuentran productos ligeros a ninguna 

temperatura. Los productos de isomerización están presentes (principalmente 3,3 dimetil-

pentano y 2,2,3-timetil-butano). En ambos caso no se encuentran rastros de productos de 

alquilación con ocho átomos de carbono o mayores. 
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En el análisis de la muestra de la fase gaseosa se encuentran solamente trazas de los 

compuestos de la carga de alimentación y en el caso del catalizador de molibdeno sulfurado 

productos ligeros (i-butano). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.3.1. Resultados de Conversión total ( ● ), y rendimiento de productos de 

desintegración ( ■ ) e isomerización ( ▲ ) de las reacciones de hidroconversión a diferentes 

temperaturas sobre catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 (A) y Pt(0.5%)/Al2O3 (B) con 

WHSV=30 h-1, con 28 kg/cm2 y H2/HC = 2. 

 

 

Es evidente que la actividad de estos catalizadores es sumamente pequeña y la 

selectividad se inclina hacia los productos de hidrogenación. De acuerdo a estos resultados 

podemos concluir que la alúmina por si sola no presenta actividad catalítica significativa en 

las reacciones del proceso de hidroconversión catalítica selectiva, por lo que su aporte a la 

función ácida del catalizador bifuncional, a las condiciones de operación de este proceso 

puede ser considerado despreciable incluso a tiempos de residencia relativamente altos 

(WHSV = 30 h-1). Por lo tanto se considera que las reacciones de arreglo estructural se 

llevan a cabo únicamente sobre los sitios ácidos de la zeolita HZSM5, por lo que para fines 

del modelo matemático solo se tomará en cuenta la contribución de la zeolita a la función 

ácida. 
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4.4 Efecto del tamaño de poro (zeolita beta) 

 

Los catalizadores bifuncionales utilizados en el proceso de hidrodesintegración 

generalmente tienen como componente ácido zeolitas de tamaño de poro relativamente 

grande como la zeolita β [11, 23-24] y principalmente las faujasitas [25-27] para permitir el 

acceso a compuestos robustos presentes en los cortes pesados de crudo. Además de la 

acidez requerida para las reacciones de arreglo estructural, la zeolita HZSM5 debe proveer 

la selectividad de forma requerida por el proceso hidroconversión catalítica ya que uno de 

sus objetivos es el incremento del numero de octano (RON) de la mezcla alimentada como 

se comento en el capítulo 1. Una desventaja de este tipo de catalizadores son las reacciones 

de hidrogenación de aromáticos y desintegración de compuestos ramificados y nafténicos 

ya que su efecto negativo sobre el numero de octano y el rendimiento líquido no se ve 

compensado por las reacciones de isomerización de parafinas lineales. Por lo que el 

catalizador de hidroconversión debe se selectivo a moléculas de bajo octanaje. Esto se logra 

mediante la selectividad de forma provista por la zeolita HZSM5 [18]. 

Por lo tanto se realizaron experimentos de hidroconversión para comparar el 

comportamiento de las reacciones de los catalizadores bifuncionales propuestos en este 

trabajo con catalizadores similares incorporando la función ácida con una zeolita con 

tamaño de poro mayor como la zeolita β. Tomando en cuenta que las dimensiones de las 

cavidades en la zeolita HZSM-5 son de 5.3 x 5.6 °A y 5.1 x 5.5 °A, mientras que en la 

zeolita β son de 6.6 x 6.7 °A y 5.6 x 5.6 °A [23]. 

Se comparo la actividad y selectividad de dos catalizadores con relación ácido / metal 

alta para resaltar la actividad ácida de la zeolita. Se utilizo molibdeno con carga metálica 

equivalente a 3%, el porcentaje de zeolita en la mezcla física con alúmina se mantuvo en 

20%. La distribución de productos clasificados por número de átomos de carbono se 

presenta en la Figura 4.4.1, donde se puede apreciar que los compuestos ligeros producto de 

reacciones de hidrodesintegración son los más importantes debido a la baja actividad 

metálica. Así mismo, resalta que en los productos del catalizador Mo(3%)Al2O3 + 

(20%)Hβ existe un incremento importante en la generación de productos de isomerización 

(C7), este aumento se caracteriza por alto contenido de compuestos multi-ramificados 

principalmente 2, 3 dimetilpentano, 2, 4 dimetilpentano y etilpentano. Además de una 
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producción de compuestos de 8 y 9 átomos de carbono producto de reacciones de 

alquilación alifática y desintegración. Este tipo de compuestos son prácticamente 

inexistentes con catalizadores Mo (3%)Al2O3 + (20%) HZSM5. La producción de este tipo 

de compuestos se atribuye a que el catalizador Mo(3%)Al2O3 + (20%)Hβ existen mucho 

menos impedimentos estéricos en las cavidades de la zeolita Hβ lo cual permite este la 

generación y desorción de este tipo de productos.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.4.1. Distribución de productos de reacción con catalizadores 

▓Mo(3%)/Al2O3+(20%)HZSM5 y ▒Mo(3%)/Al2O3+(20%)Hβ. A T= 315°C, P=28 

Kg/cm2, WHSV = 30 h-1. 

 

Al analizar la actividad de ambos catalizadores (Figura 4.4.2) podemos observar un 

incremento en la conversión de los tres compuestos de la mezcla de alimentación, sin 

embargo el mayor incremento lo muestra el metilciclohexano cuya conversión aumenta de 

8.7% en el catalizador Mo(3%)Al2O3 + (20%)HZSM5, hasta un  36.1% sobre 

Mo(3%)Al2O3 + (20%)Hβ, esta diferencia en conversión se debe a la presencia de 

selectividad de forma hacia reactivos en la zeolita HZSM5, que impiden que reacione a un 

nivel mayor. Una comparación detallada entre la actividad de ambos catalizadores requiere 

una comparación en la fuerza de los sitios ácidos de ambas zeolitas, sin embargo 

simplemente se analizan los efectos atribuidos a la selectividad de forma. 
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Figura 4.4.2. Conversión de reactivos de la mezcla modelo con catalizadores 

bifuncionales ▓Mo(3%)/Al2O3 + (20%)HZSM5 y ▒Mo(3%)/Al2O3 + (20%)Hβ. A T= 

315°C, P=28 Kg/cm2, WHSV = 30 h-1. 

 

 

Por lo tanto, las restricciones por selectividad de forma provistas por la zeolita 

HZSM5 impiden el acceso de compuestos ramificados o voluminosos con alto número de 

octano, y solo permiten el acceso a lo sitos activos a moléculas lineales de bajo número de 

octano, así mismo, impide la formación de moléculas de mayor tamaño formados por 

reacciones de polimerización las cuales también son precursoras de coke [10,11]. 

 
 
4.5 Efecto de la relación hidrogeno / hidrocarburos. 

 

La actividad y selectividad de las reacciones de procesos de hidrotratamiento 

dependen en gran medida de la relación Hidrógeno/Hidrocarburos que se presenta en el 

lecho catalítico [19], tal es el caso del proceso de hidroconversión catalítica selectiva. Una 

disminución en la presión parcial de hidrogeno en el reactor origina una inmediata 

disminución en la actividad general debido a la reducción en la rapidez de las reacciones de 

deshidrogenación / hidrogenación sobre lo sitios metálicos disminuyendo la actividad 

general del mecanismo de reacción [17, 19], Esto genera a su vez una alteración en el orden 
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de las rutas de reacción y finalmente la selectividad del proceso. La reducción de la presión 

parcial de hidrogeno propicia además la formación de compuestos olefínicos pesados 

precursores de Coke y su deposición en la superficie del catalizador lo cual trae como 

consecuencia la eventual desactivación de los catalizadores soportados [28]. 

Para verificar el efecto de la relación hidrogeno/hidrocarburos en las reacciones de 

hidroconversión se realizaron experimentos disminuyendo esta relación al variar la cantidad 

de hidrogeno alimentado al sistema de reacción. Para eliminar posibles variaciones en las 

condiciones de flujo del reactor, estas se mantuvieron constantes y la disminución de la 

presión parcial de hidrogeno se lleva a cabo sustituyéndolo por un gas inerte como el 

nitrógeno. 

Los experimentos se realizan con 0.5 g de un catalizador con alta función 

hidrogenante como Pt (0.05) / Al2O3 + HZSM5 reduciendo la alimentación de hidrógeno al 

50% alimentando una mezcla 1:1 de hidrógeno y nitrógeno al reactor y al 100% 

sustituyendo completamente el hidrógeno en la alimentación. Los resultados de estos 

experimentos se muestran en la Figura 4.5.1. 

La concentración de compuestos olefínicos en la distribución de productos de las 

reacciones de hidroconversión es permanentemente baja (<0.01%) por las características 

hidrogenantes de los catalizadores empleados. Al disminuir la presión parcial de hidrógeno 

en la alimentación podemos ver un claro incremento en la concentración de estos 

compuestos principalmente heptenos (O7) y olefinas pequeñas (O3, O4) cuyas 

concentraciones se incrementan hasta alcanzar un rendimiento cercano al 1%. Este 

comportamiento se puede atribuir a que las reacciones de hidrogenación se ven afectadas a 

causa del desplazamiento del equilibrio químico. Así mismo, la actividad catalítica se 

reduce, ya que la conversión total disminuye en un 43%. Esta reducción afecta 

principalmente a los productos de isomerización del n-heptano y el metilciclohexano cuya 

producción se reduce hasta en un 86% mientras que los productos de desintegración se ven 

disminuidos solo ante la ausencia de hidrogeno en la alimentación disminuyendo en un 

27%. Al parecer el hidrogeno generado en las reacciones de deshidrogenación sobre los 

sitios metálicos se captan para llevar a cabo las reacciones de desintegración. Por su parte 

los productos de alquilación del tolueno se ven favorecidos ante la ausencia de hidrogeno 

en la alimentación, este aumento del casi 80% se atribuye al aumento en la concentración 
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superficial de los fragmentos olefínicos que al no ser hidrogenados son capaces de alquilar 

al tolueno beneficiando el rendimiento de este tipo de compuestos. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.5.1. Efecto de la relación Hidrogeno / Hidrocarburos sobre el rendimiento de 

los principales grupos de productos de las reacciones de hidroconversión sobre 

catalizadores de Pt/Al2O3+(20%)HZSM5, a T = 315°C, P = 28 Kg/cm2 y WHSV = 30 hr-1. 

(♦) Productos de desintegración, (▲) Productos intermediarios olefínicos O7, (●) Productos 

de Alquilación Aromática, ( ■ ) Productos de isomerización, (x) Productos totales. 

 

 

4.6 Comportamiento cinético con Pt / HZSM5 (20%)-Al2O3 

 

El análisis de las reacciones de hidroconversión sobre catalizadores bifuncionales se 

realizó empleando el equipo, condiciones  y mezcla modelo de alimentación descritos en el 

capitulo anterior. La presión se mantiene constante a 28 Kg/cm2 mientras que las 

temperaturas de prueba fueron 295, 315 y 355°C. El comportamiento del proceso se estudia 

con respecto al tiempo de residencia (WHSV), el cual se modifica mediante la cantidad de 

catalizador colocado en el reactor, considerando que las cantidades del mismo son tan 
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pequeñas que los perfiles de reacción en el empaque son despreciables, por lo que el 

sistema de reacción puede considerarse como un reactor diferencial. 

El estudio cinético se realizará a diferentes porcentajes de conversión global del 

sistema de platino tomando principal interés en el intervalo de conversión baja (< 50%), 

con la finalidad de identificar a los diferentes productos de reacción y proponer un 

mecanismo de reacción con respecto a su comportamiento cinético. Para esto se utiliza un 

catalizador Pt(0.05) / Al2O3 + HZSM5 , La carga de platino es pequeña para asegurar una 

dispersión perfecta sobre la superficie del catalizador, pero es suficiente para llevar a cabo 

las reacciones de hidrogenación/des hidrogenación de hidrocarburos deseadas. 

El análisis del efecto de variables de operación tales como temperatura, presión y 

Espacio velocidad (WHSV) sobre las ha sido determinado en un estudio anterior [29] 

mediante un diseño factorial 2k [30, 31]. 

Los experimentos se realizan a condiciones características del proceso de HCS, 

siguiendo una secuencia aleatoria como se mostró en la Tabla 2.5.3, con la finalidad de 

minimizar el error por el factor humano [30]. 

Al analizar cromatográficamente los productos de reacción obtenidos en los 

experimentos de hidroconversión, es posible establecer que la reactividad de los 

hidrocarburos alimentados varía con la temperatura. Los experimentos realizados a 315°C 

muestran que el compuesto menos reactivo es el metilciclohexano que alcanza hasta un 

19.6% de conversión con un WHSV = 18.8 h-1. Mientras que el tolueno y el n-heptano 

presentan conversiones de 48.7% y 47.2% respectivamente como se muestra en la Figura 

4.6.1.  

La conversión del tolueno se incrementa a tiempos de residencia más altos, sin 

embargo no se detectan productos de alquilación aromática en el análisis de productos 

mostrado en la Figura 4.6.2, por lo que esta conversión se atribuye a reacciones de 

desaromatización e hidrogenación llevadas a cabo en los sitios catalíticos de platino. Esto 

explica también la baja conversión del Metilciclohexano ya que posiblemente se obtenga 

como producto de hidrogenación del tolueno. 



 Cap. 4.- Resultados Experimentales Del Análisis Del Proceso De HCS 

  112 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.6.1. Conversión de reactivos en reacciones de hidroconversión con 

Pt(0.05)/Al2O3+HZSM-5 a T = 315 °C. (- - n-C7, -♦- MCHA, - - Tol.). 

 

 

La distribución de productos obtenida a 315°C muestra que los principales productos 

son compuestos parafínicos pequeños de 3 y 4 átomos de carbono producidos por 

reacciones de desintegración convencional en la posición β, apareciendo principalmente el 

n-butano, el i-butano y el propano. Estos compuestos alcanzan rendimientos cercanos al 

40%. a un tiempo de residencia grande, sin embargo aproximadamente el 90% de estos 

compuesto son obtenidos en la muestra gaseosa. En la muestra líquida los productos 

principales son compuestos con 7 átomos de carbono producidos por reacciones de 

isomerización del n-heptano como el 2-metil-hexano, el dimetil-pentano y en el caso de 

nafténicos producto de la isomerización del metilciclohexano se presenta principalmente el 

dimetil ciclopentano. Se obtienen también trazas de algunos compuestos mayores a 8 

átomos de carbono principalmente el propil, metil-benceno, producto de reacciones de 

alquilación aromática. 
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Figura 4.6.2. Distribución de Productos de reacción con catalizador 

Pt(0.05)/Al2O3+HZSM-5 a T = 315°C.(-♦- ≤ C4 (eje derecho), - - iC5, -x- iC6,  

- - iC7, -*- A9, -●- A10). 

 

 

A incrementar la temperatura de reacción a 355°C, el orden de reactividad cambia 

drásticamente y se puede apreciar en la Figura 4.6.3, que el compuesto mas reactivo es el n-

heptano con una conversión de hasta 81.8% a un WHSV =  18.8 h-1, seguido del 

metilciclohexano con 75.6% y finalmente el tolueno con 52.5%.  

El incremento en la reactividad de los compuestos por efecto de la temperatura de 

acuerdo con la ley de Arrehnius se marca para el n-heptano, el cual aumenta su conversión 

máxima en un 73% con respecto a la obtenida a 315°C. Sin embargo el incremento que 

presenta el metilciclohexano es mucho mayor ya que su conversión máxima prácticamente 

se triplica, mientras que la conversión del tolueno solo incrementa en un 7% con respecto a 

la temperatura inferior. Esto se atribuye a que el aumento de temperatura beneficia a las 

reacciones de desintegración del n-heptano en mayor medida que a las correspondientes 

reacciones de apertura de anillo del metilciclohexano y de alquilación aromática a las 

condiciones de presión dadas.  
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Figura 4.6.3. Conversión de reactivos en reacciones de hidroconversión con 

Pt(0.05)/Al2O3+HZSM-5 a T = 355 °C. (- - n-C7, -♦- MCHA, - - Tol.). 

 

 

Considerando que el rendimiento de los productos atribuidos a reacciones de 

alquilación del tolueno (compuestos mayores a 8 átomos de carbono) se incrementan 

notablemente (aumenta 5 veces) al aumentar la temperatura a 355°C, como se aprecia en la 

distribución de productos mostrada en la Figura 4.6.4. Es posible considerar que las 

reacciones de alquilación aromática sustituyen a las reacciones de hidrogenación en la 

conversión del tolueno. 

A 355°C Los productos de isomerización del n-heptano y el metilciclohexano se 

incrementan en un 25% aproximadamente pero decrecen a tiempos de residencia mayores a 

WHSV=30 h-1. Este comportamiento se debe a que los productos de desintegración de 3 y 4 

átomos de carbono se convierten en los productos principales al triplicar su rendimiento a 

tiempos de residencia menores a WHSV = 30 h-1, ya que las reacciones de desintegración 

se ven favorecidas a mayor tiempo de residencia y temperaturas elevadas. A tiempos de 

residencia grandes, los fragmentos olefínicos generados llevan a cabo reacciones de 

alquilación del tolueno incrementando a su vez el rendimiento de productos de 10 átomos 

de carbono, como el propil, metil benceno, etil tolueno y el trimetil benceno 

principalmente. 
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Figura 4.6.4. Distribución de productos de reacción con catalizador 

Pt(0.05)/Al2O3+HZSM-5 a T = 355°C. (-♦- ≤ C4 (eje derecho), - - iC5, -x- iC6,  

- - iC7, -*- A8, -+- A9, -●- A10, - - >A10.). 

 

 

Por lo tanto es posible deducir que la alta conversión del tolueno a 315°C, se debe 

principalmente a reacciones de hidrogenación en los sitios metálicos de platino siendo 

afectados de menor manera por la temperatura. Se ha establecido que en el intervalo de 

temperaturas de trabajo se llevan a cabo reacciones de hidrogenólisis sobre sitios 

hidrogenantes fuertes provistos por metales nobles como el platino [19, 28]. 

Este análisis realizado a los datos de actividad obtenidos para catalizadores de platino, 

indica que los grupos de reacción principales en el proceso de HCS fueron la isomerización 

y rompimiento de n-heptano y MCHA, así como la alquilación del tolueno. Otros grupos de 

reacciones menos importantes fue la hidrogenación de aromáticos y en menor medida la 

alquilación alifática. 
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4.7 Comportamiento cinético con Mo / HZSM5 (20%)-Al2O3. 

 

El análisis de las reacciones de hidroconversión sobre catalizadores bifuncionales se 

realizó tomando como base el catalizador presulfidrado Mo(6%) / HZSM5(20)-Al2O3, el 

cual presenta una relación ácido metal mayor con respecto a los catalizadores de platino. El 

comportamiento del proceso se estudia con respecto al tiempo de residencia (WHSV), 

empleando el equipo, condiciones y mezcla modelo descritos en la parte experimental.  

El tiempo de residencia se modifica mediante la cantidad de catalizador colocado en 

el reactor, considerando que las cantidades del mismo son tan pequeñas que los perfiles de 

reacción en el empaque son despreciables, por lo que el sistema de reacción puede 

considerarse como un reactor diferencial. 

Los experimentos se realizan a condiciones características del proceso de HCS, 

siguiendo un modelo aleatorio con la finalidad de minimizar el error por el factor humano 

como se muestra en la Tabla 2.5.1 [30]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.7.1. Conversión de reactivos en reacciones de hidroconversión con 

Mo(0.6)/Al2O3+HZSM-5 a T = 315 °C, (- - n-C7, -♦- MCHA, - - Tol.). 
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El análisis cromatográfico de los productos de la reacción de hidroconversión a 

temperatura de 315°C, muestra que el compuesto mas reactivo en la mezcla de 

alimentación hasta un valor de WHSV de 12.5 h-1, es el n-heptano con 47% de conversión, 

seguido por el metilciclohexano y finalmente el tolueno cuyas conversiones son de 37.8% y 

36.9% respectivamente como se aprecia en la Figura 4.7.1. 

El comportamiento de los diferentes productos agrupados por número de átomos de 

carbonos se muestra en la Figura 4.7.2, donde el grupo de productos más abundantes es el 

formado por compuestos ligeros con cuatro carbonos o menores el cual alcanza 

rendimientos hasta del 30%. Este grupo esta compuesto principalmente por propano, n-

butano, iso-butano y trazas de buteno. Este tipo de compuestos se forman a partir de 

reacciones de desintegración sobre sitios ácidos mediante un mecanismo de escisión en la 

posición beta [28, 32-35]. 

Las iso-parafinas de siete carbonos que se producen en mayor proporción son  el iso-

heptano y en menor proporción el dimetilpentano. El rendimiento de estos productos de 

isomerización es muy pequeño (0.8%mol) en comparación con los rendimientos obtenidos 

sobre catalizadores de platino, sin embargo el rendimiento de productos de cinco y seis 

carbonos es de importancia en catalizadores de molibdeno (4.3 %mol). Este grupo de 

compuestos C5 y C6 esta integrado por  iso-pentano y 2metil-pentano respectivamente.  

El tamaño de estos compuestos entran en el intervalo deseado para la producción de 

gasolina sin embargo no son productos de reacciones de isomerización, Estos compuestos 

son generados mediante un mecanismos de desintegración que involucra reacciones de 

alquilación alifática (dimerizacion) del n-heptano. Los productos generados de 14 átomos 

de carbono, son demasiado voluminosos por lo que son inmediatamente fragmentados por 

la selectividad de forma hacia productos brindada por los poros de la zeolita HZSM5 [10, 

11, 17], de esta manera se genera los compuestos de 5 y 6 átomos de carbono y algunas 

trazas de compuestos de los grupos de 8 y 9 átomos de carbono siendo principalmente 

dimetil-hexano, tetrametil-pentano respectivamente. El mecanismo de las reacciones de 

dimerización-desintegración se consideró en el capítulo 2 de este trabajo. 
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Figura 4.7.2. Distribución de productos de reacción con catalizador 

Mo(0.6)/Al2O3+HZSM-5 a 315°C. .(-♦- ≤ C4 (eje derecho), - - iC5, -x- iC6,  

- - iC7, -*- A8, -●- A9, -+- A10, - - >A10.). 

 

 

Los productos principales que se obtienen con las reacciones de alquilación aromática 

se encuentran reunidos en los grupos de compuestos aromáticos mayores a 8 átomos de  

carbonos El m-Xileno es el compuesto de mayor concentración en el grupo de aromáticos 

C8, en el grupo C9 es el dimetil tolueno. Mientras que en mayor proporción (2% mol) se 

obtienen compuestos aromáticos de 10 átomos de carbono como el dietil-benceno, el 1-

metil-3-propilbenceno y el 1-metil-4-propilbenceno. Finalmente el grupo C10+ se 

encuentra formado por compuestos pesados no identificados provenientes principalmente 

de la alquilación del tolueno presente en la carga sintética. 

Al aumentar la temperatura del sistema de reacción a 355°C, la conversión de los tres 

compuestos en la mezcla de alimentación se incrementa manteniendo el mismo orden de 

reactividad como se aprecia en las Figura 4.7.3. El n-heptano alcanza conversiones del 

90%, seguido del metilciclohexano del 85% y finalmente por el tolueno que reacciona hasta 

en un 70%. 
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Figura 4.7.3. Conversión de reactivos con Mo(0.6)/Al2O3+HZSM-5 a 355 °C, (- - n-

C7, -♦- MCHA, - - Tol.). 

 

 

Con respecto a la distribución de productos (Figura 4.7.4) el grupo de compuestos 

mas beneficiado es el de compuestos ligeros los cuales duplican su rendimiento (Aprox. 

70%mol). Con respecto a los demás grupos de compuestos alcanzan su máximo 

rendimiento a valores de WHSV de 30 h-1. A un tiempo de residencia mayor, el 

rendimiento se mantiene constante con excepción de los productos de alquilación aromática 

los cuales continúan incrementando su rendimiento hasta un 4%mol. 

Finalmente podemos concluir que de acuerdo a la distribución de productos de las 

reacciones de hidroconversión catalítica selectiva empleando diferentes catalizadores 

bifuncionales y temperaturas, los tipos de reacción principales llevadas a cabo en este 

proceso son: reacciones de desintegración de parafinas, reacciones de isomerización de 

parafinas y naftenos y reacciones de alquilación alifática y aromática que se desarrollan en 

los sitios ácidos de la zeolita HZSM5, mientras que en los sitios metálicos se llevan a cabo 

reacciones de hidrogenación y des hidrogenación. Estos resultados concuerdan con estudios 

previos de los mecanismos de catálisis bifuncional [14].  

De acuerdo a los grupos de reacciones presentes en el proceso, resulta evidente que la 

relación entre las reacciones generadas por sitios ácidos y las generadas en sitios metálicos, 
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influye de manera importante en la distribución de productos del proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.7.4. Distribución de productos de reacción con catalizador 

Mo(0.6)/Al2O3+HZSM-5 a T = 355°C. .(-♦- ≤ C4 (eje derecho), - - iC5, -x- iC6,  

- - iC7, -*- A8, - - A9, -+- A10, - - >A10.). 

 

 

 
4.8 Efecto del balance ácido metal en la actividad del catalizador 

 

A continuación se detalla el estudio del efecto que tiene el balance entre las funciones 

ácida e hidrogenante del catalizador bifuncional. En el presente estudio la relación entre 

ambas funciones catalíticas se lleva a cabo mediante la variación de la función 

hidrogenante manteniendo la función ácida constante. La razón es que al variar el 

porcentaje de zeolita HZSM5 se alterarían algunas propiedades físicas del catalizador como 

la distancia entre sitios catalíticos [13,19] o bien la resistencia mecánica. Así mismo al 

modificar el número de sitios activos en la zeolita HZSM5 mediante la variación de la 

relación Si/Al de la misma, se modifica la fuerza ácida de los sitios activos [36] por lo que 
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estos experimentos no podrían ser comparables. Por lo tanto la relación ácido/metal de los 

catalizadores bifuncionales se altera de dos maneras:  

a) mediante el tipo de metal utilizado modificando la capacidad hidrogenante de los 

sitios catalíticos, teniendo como extremo de una relación ácido metal alta a un catalizador 

mono funcional Al2O3+(20%)HZSM5 el cual se prepara y evalúa a iguales condiciones que 

los catalizadores bifuncionales.  

b) Modificando la relación ácido/metal del catalizador por medio de la cantidad de 

metal incorporado al catalizador. De esta manera logrando modificar la cantidad de sitios 

metálicos en la superficie del catalizador y por lo tanto la distancia entre los sitos catalíticos 

adyacentes sobre la superficie del catalizador alterando así las posibles rutas de reacción.  

 

4.8.1. Efecto del tipo de metal. 

 

Las propiedades hidrogenantes de diferentes especies metálicas se han publicado 

anteriormente y se ha reportado que los metales nobles como el paladio [37-38] o el platino 

[20-21, 39-42] son excelentes agentes hidrogenantes. Específicamente el platino provee una 

excelente actividad hidrogenante generando el llamado “comportamiento ideal” para los 

procesos de hidrodesintegración (Hydrocracking) [43]. Este comportamiento consiste en 

que las reacciones de hidrogenación y des hidrogenación pueden ser consideradas en 

equilibrio ya que su rapidez de reacción es mucho mayor con respecto a las reacciones de 

arreglo molecular en los sitios ácidos [43-44]. El uso de metales de transición como el 

Tungsteno [45], níquel [46], Molibdeno [47-49] y mezclas de ellos [50-52] es común en 

catalizadores para procesos de hidrotratamiento ya que a pesar de tener una actividad 

hidrogenante menor a la de los metales nobles, presentan actividad hidrogenante resistente 

a la presencia de azufre en la alimentación al proceso ya que los sitios catalíticos se 

encuentran en forma sulfurada. 

Al comparar la distribución de productos de un catalizador con sitios hidrogenantes 

muy potentes como los de platino en forma reducida Pt(0.05%)/Al2O3+(20%)HZSM5, con 

la generada por un catalizador de Molibdeno presulfurado Mo(6%)/Al2O3+(20%)HZSM5, a 

un tiempo de residencia similar (WHSV = 30 h-1) y misma temperatura (315°C) como se 
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observa en la Figura 4.8.1. Se puede apreciar una clara la diferencia en la distribución de 

productos generados por los catalizadores mencionados en la corriente líquida. 

El catalizador de platino muestra una distribución típica de la hidrodesintegración 

ideal, se llevan a cabo reacciones de isomerización y de desintegración mediante el 

mecanismo convencional de escisión en la posición beta del n-heptano y metil-ciclohexano, 

generando productos C7 mono y biramificados y compuestos C3 y C4. En menor medida 

también se llevan a cabo reacciones de alquilación del tolueno obteniendo cantidades 

pequeñas (>0.5%) de aromáticos alquilados. Por su parte, el catalizador de molibdeno 

sulfurado, debido a su menor capacidad hidrogenante, permite un mayor número de 

reacciones en los sitios ácidos del catalizador por lo que presenta una distribución de 

productos más compleja. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.8.1. Comparación de la distribución de productos clasificada por número de 

carbonos de catalizadores con agentes metálicos con diferente capacidad 

hidrogenante. ▒ Pt(0.05%)/Al2O3+(20%)HZSM5, ▓ Mo(6%)/Al2O3+(20%)HZSM5 a 

T = 315°C, P= 28 Kg/cm2 y WHSV = 30 hr-1. 

 

 

Salta a la vista que el rendimiento de los productos de isomerización generado en el 

catalizador de Molibdeno es apenas la decima parte del rendimiento sobre el catalizador de 

Platino, mientras que el rendimiento de los productos de las reacciones de desintegración es 
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25% mayor en la muestra líquida, equivalente al 40% del total, con el catalizador de 

Molibdeno que en el de Platino. Los grandes favorecidos son los compuestos aromáticos 

alquilados los cuales se incrementan con respecto al catalizador de platino hasta en un 

170%, esto es gracias a que los fragmentos olefínicos permanecen mas tiempo en la 

superficie del catalizador sin ser hidrogenados por los sitios catalíticos permitiendo llevar a 

cabo las reacciones de alquilación. De igual manera los compuestos parafínicos de 5 y 6 

átomos de carbono presentan rendimientos significativos en los catalizadores de molibdeno 

por razones similares a los compuestos alquilados, Estos compuestos son producto de un 

mecanismo diferente de desintegración que incluye una alquilación previa del n-hepteno 

(oligomerización) como se mencionó en el capítulo 1. 

 

Finalmente se estudio la distribución de productos para un catalizador monofuncional 

Al2O3+(20%)HZSM5 como extremo de una relación ácido/metal alta (A/M = ∞). Las 

reacciones de iniciación del mecanismo de hidroconversión en catalizadores bifuncionales 

se lleva a cabo mediante la formación de iones carbonio desde las parafinas en los sitios 

ácidos generando a su vez la deshidrogenación de las parafinas y la formación de iones 

carbenio de acuerdo al mecanismo explicado en el capítulo 1 de este trabajo. 

Los experimentos de hidroconversión empleando el catalizador mono funcional se 

llevan a cabo a las mismas condiciones de operación que los experimentos con 

catalizadores bifuncionales (T = 315°C, P = 28 Kg/cm2 y WHSV = 30 h-1), obteniendo el 

perfil de concentraciones mostrado en la Figura 4.8.2. Donde se aprecia que ante la 

ausencia de la función metálica, el rendimiento de los productos de desintegración de 3 y 4 

átomos de carbono es relativamente alto (19.1%) alcanzando un 12.3 %mol en la 

distribución de productos totales, y un 1.43 % en la muestra líquida. esta proporción 

representa aproximadamente el 50 % y 30 % del alcanzado con catalizadores de molibdeno 

(6 %) y platino (0.05 %) respectivamente. Un comportamiento similar exhiben los 

productos de 5 y 6 átomos de carbono alcanzando valores de 1.21 %mol, que corresponde 

al 78 % del obtenido con el catalizador bifuncional de molibdeno sulfurado. Por su parte el 

rendimiento de productos de alquilación se incrementa significativamente alcanzando 

valores de 5.6 %mol, siendo el rendimiento más alto de productos alquilados. Por su parte 

los productos de isomerización de n-heptano y metil ciclohexano se ven drásticamente 
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reducidos (0.27 %mol) debido a que los iones ramificados C7 no son hidrogenados y 

continúan reaccionando en la superficie del catalizador. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.8.2. Comparación de la distribución de productos clasificada por número de 

carbonos de catalizadores □ Al2O3+(20%)HZSM5,  

▒ Pt(0.05%)/Al2O3+(20%)HZSM5 y ▓ Mo(6%)/ Al2O3+(20%)HZSM5 a T = 315°C, 

P = 400Lb/plg2 y WHSV = 30 hr-1. 

 

 

Con lo anterior podemos establecer que a valores pequeños de la relación ácido/metal 

como es el caso de los catalizadores Pt/Al2O3+(20%)HZSM5, Los productos principales 

son los de desintegración e isomerización del n-heptano y metilciclohexano mientras que 

los demás productos se encuentran en pequeñas cantidades debido a la rápida 

hidrogenación de los compuestos olefínicos, finalizando así la reacción global en cadena. 

Debido a su baja capacidad hidrogenante, los catalizadores Mo/ Al2O3+(20%)HZSM5 

brindan valores mayores de la relación ácido/metal y presentan un comportamiento mas 

cercano al catalizador mono funcional. Con catalizadores de Molibdeno sulfurado los 

productos de isomerización se ven drásticamente disminuidos ya que al no ser 
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hidrogenados inmediatamente, los compuestos olefínicos continúan reaccionando y se 

favorecen los productos de desintegración y principalmente los productos de alquilación 

aromática y compuestos de 5 y 6 átomos de carbono obtenidos por el mecanismo de 

dimerización desintegración. Finalmente el catalizador Al2O3+(20%)HZSM5 presenta el 

mínimo rendimiento en productos de isomerización mientras que presenta un máximo en 

los rendimientos de productos de desintegración y alquilación de aromáticos. 

 

4.8.2. Efecto de la carga metálica 

 

Una vez determinadas las variaciones en la distribución de productos y rutas de 

reacción del proceso de hidroconversión catalítica selectiva al emplear catalizadores con 

diferente función metálica se procedió a modificar directamente la cantidad de sitios 

catalíticos hidrogenantes en la superficie del catalizador mediante el cambio en la cantidad 

de metal impregnado en los catalizadores de Pt/Al2O3+(20%)HZSM5 y 

Mo/Al2O3+(20%)HZSM5. La variación directa del metal incorporado al catalizador nos 

permite no solo alterar la relación ácido/metal del catalizador en cuestión [53], sino además 

esta técnica nos permite cuantificar dicha variación mediante la determinación del número 

de sitios catalíticos como se muestra en la Tabla 3.6.1. Al inicio de este capítulo. 

Los catalizadores de platino reducido Pt/Al2O3+(20%)HZSM5 se analizaron con 

incorporaciones de platino del 0.01, 0.05, .0.2 %peso, estos valores son suficientemente 

bajos para considerar una perfecta distribución del metal sobre la superficie del soporte de 

alúmina [54]. La distribución de productos de los experimentos realizados sobre estos 

catalizadores se muestra en la Figura 4.8.3, en la cual se muestra la selectividad de los 

productos, clasificados según el tipo de reacción del cual se estima la procedencia del 

producto. Como se observo anteriormente, las rutas de reacción principales que se llevan a 

cabo en el proceso de hidroconversión son las reacciones de desintegración, isomerización 

y la alquilación de aromáticos. En primer lugar el grupo de productos de desintegración 

conformado por compuestos de 3 y 4 átomos de carbono es el producto principal en todos 

los casos, presentando un máximo en su producción en el catalizador de Pt(0.2%) 

Al2O3+(20%)HZSM5, alcanzando un rendimiento del 40%mol debido a la gran actividad 

de dicho catalizador. Sin embargo es en el catalizador Pt(0.05%) Al2O3+(20%)HZSM5 en 
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donde se generan en mayor proporción estos compuestos con respecto a la distribución total 

de productos (S = 84.6%mol).  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.8.3. Efecto de la relación ácido/metal en la selectividad de productos de 

experimentos de hidroconversión a T = 315°C, P = 28 Kg/cm2 y WHSV = 30 hr-1, 

sobre catalizadores de Pt/Al2O3+(20%)HZSM5. ( ♦ ) Productos de desintegración,  

( ▲ ) Productos de Alquilación Aromática, ( ■ ) Productos de isomerización. 

 

 

El grupo de productos de isomerización del n-heptano y metil ciclohexano presenta 

una tendencia muy clara a disminuir al incrementarse el valor de la relación ácido/metal del 

catalizador, presenta un máximo rendimiento en el catalizador Pt(0.2%)/Al2O3+ 

(20%)HZSM5 de 11.5% el cual disminuye hasta un 1.54% en el catalizador monofuncional 

equivalentes al 21.3% y al 7.9% respectivamente en la selectividad de los productos.  

El grupo de productos de alquilación de aromáticos es conformado por los 

compuestos aromáticos de ocho carbonos y mayores, el rendimiento de este grupo es 

beneficiado en catalizadores con valores altos de la relación acido/metal por lo que en el 

catalizador mono funcional presenta un rendimiento de 4.5% equivalente a 24.5% de la 

selectividad de los productos y este disminuye conforme se aumenta la carga de platino en 
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el catalizador hasta un rendimiento de 0.036% (S = 0.06%mol) en el catalizador 

Pt(0.2%)/Al2O3+(20%)HZSM5.  

Finalmente el grupo de productos de dimerización-desintegración conformado por 

compuestos de 5 y 6 átomos de carbono solo presenta rendimientos significativos en el 

catalizador mono funcional (1.32%) mientras que en los catalizadores de platino mantiene 

rendimientos menores al 0.9%.lo cual nos sugiere que al usar platino se promueve el 

rompimiento en las partes centrales de las moléculas (escisión β) limitando de esta manera 

los demás mecanismos alternos (dimerización-rompimiento o hidrogenólisis). 

 

Para los catalizadores de Mo/Al2O3+(20%)HZSM5 pre sulfurados se emplearon 

porcentajes de 3, 6, y 9%peso correspondientes a 25, 50 y 75% de la monocapa en la 

superficie del catalizador, Un porcentaje mayor de Molibdeno en el catalizador provocaría 

aglomerados en la superficie del catalizador lo cual alteraría la cuantificación de los sitios 

catalíticos y por consiguiente de la relación ácido/metal. 

La selectividad en la formación de productos utilizando estos catalizadores, se 

muestra en la Figura 4.8.4, comparada a la producida en el catalizador monofuncional, 

donde se presenta un comportamiento y tendencia similar a las encontradas en los 

catalizadores de platino. Los productos de desintegración de 3 y 4 átomos de carbono son 

los que presentan el rendimiento mas alto en todos los catalizadores alcanzando valores de 

24 %mol sobre el catalizador Mo(6%)/Al2O3+(20%)HZSM5, Estos productos no muestran 

una tendencia clara con respecto a la variación de la relación ácido/metal caracterizada con 

el porcentaje de molibdeno incorporado, y la selectividad de los productos alcanzan un 

porcentaje máximo de 86.1%mol sobre Mo(9%)/Al2O3+(20%)HZSM5. Los productos de 

dimerización-rompimiento (C5 y C6) al igual que los productos de desintegración presentan 

un rendimiento menor al del catalizador monofuncional disminuyendo ligeramente junto 

con la relación ácido/metal. El mínimo rendimiento obtenido en el catalizador 

Mo(9%)/Al2O3+(20%)HZSM5 es de 1.09%mol (S = 4.6%mol). Por otro lado, al 

incrementar el contenido de metal en el catalizador, el rendimiento de los productos de 

isomerización aumentan hasta 0.7% (S = 2.5%) en el catalizador de mayor carga metálica, 

mientras que los productos de alquilación de aromáticos disminuyen hasta un 1.5% (S = 
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6.6%). La tendencia observada en la selectividad de productos con catalizadores de platino 

se mantiene en los catalizadores de molibdeno sulfurado. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.8.4. Efecto de la relación ácido/metal en la distribución de productos de 

experimentos de hidroconversión a T = 315°C, P = 28 Kg/cm2 y WHSV = 30 hr-1, 

sobre catalizadores de Mo/Al2O3+(20%)HZSM5. ( ● ) Productos de desintegración,  

( ♦ ) Productos de Dimerización-Desintegración, ( ▲ ) Productos de Alquilación 

Aromática, ( ■ ) Productos de isomerización. 

 

 

La actividad de los diferentes catalizadores bifuncionales medida en términos de la 

conversión global se evalúa en la Figura 4.8.5, donde podemos apreciar las variaciones en 

la actividad catalítica de los catalizadores con respecto a su relación ácido metal. 

Se puede apreciar que el catalizador con mayor actividad es el 

Pt(0.2%)/Al2O3+(20%)HZSM5 con una conversión global del 43%, mientras que el 

catalizador con menor actividad es el Mo(3%)/Al2O3+(20%)HZSM5 con una conversión 

global de 16.7%. 
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Figura 4.8.5. Efecto de la relación ácido metal del catalizador sobre la actividad de las 

reacciones de hidroconversión catalítica selectiva a T = 315°C, P = 28 Kg/cm2 y 

WHSV = 30 h-1. ( ▲ ) Conversión global, ( ■ ) Rendimiento líquido. 

 

 

Sin embargo en el análisis de selectividad de productos mostrada en la Figura 4.8.6, 

es posible observar que a mayor actividad se presenta mayor selectividad hacia productos 

de desintegración mientras que el catalizador que proporciona mejor actividad con alto 

rendimiento líquido es el Mo(6%)/Al2O3+(20%)HZSM5 con 18.5% y 93.6% 

respectivamente. Cabe aclarar que en el catalizador Pt(0.2%)/Al2O3+(20%)HZSM5 se 

obtiene una conversión del tolueno mayor al de la mayoría de los catalizadores, al parecer 

debido a reacciones de desaromatización. 

Al observar la distribución de productos de los diferentes catalizadores evaluados 

como se presenta en la Figura 4.8.6, se puede visualizar claramente que la relación 

ácido/metal es un parámetro determinante en la selectividad de los catalizadores de 

hidroconversión donde se puede comparar semi-cuantitativamente la selectividad de los 

catalizadores de molibdeno y platino ya que la distribución de productos del catalizador 

Mo(9%)/Al2O3+(20%)HZSM5 presenta valores que según las tendencia establecidas 
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corresponden a un valor de la relación ácido/metal inferior al catalizador 

Pt(0.01%)/Al2O3+(20%)HZSM5. 

Esto sugiere que a pesar de la potente actividad hidrogenante del platino, su 

incorporación al 0.01% no es suficiente para desarrollar el proceso de hidrodesintegración 

ideal.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 4.8.6. Distribución de productos de experimentos de hidroconversión catalítica 

selectiva con respecto a la relación ácido/metal del catalizador a T = 315°C, P = 28 

Kg/cm2 y WHSV = 30 h-1. □ Productos de alquilación aromática, ░ Productos de 

dimerización-desintegración, ▓ productos de desintegración, █ productos de 

isomerización. 

 

 

4.9 Resumen de resultados. 

 

 Reacciones de hidroconversión del n-heptano: 

 

Al analizar las reacciones que tienen lugar para cada uno de los reactivos alimentados 

a los experimentos de Hidroconversión Catalítica Selectiva se encuentra que el n-heptano 

es el componente mas reactivo, su mecanismo inicia al des hidrogenarse generando hepteno 
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como producto primario de reacción lo cual coincide con el mecanismo clásico de 

conversión de hidrocarburos [13, 14, 28, 32, 55]. Los productos olefínicos reaccionan como 

iones carbenio en los sitios ácidos de Brönsted de la zeolita generando reacciones de 

isomerización mediante el mecanismo de ciclopropano protonado (CPP) [32-35, 56] 

produciendo compuestos mono ramificados. Este tipo de reacciones son rápidas con 

respecto a la deshidrogenación por lo que los isómeros se observan como productos 

primarios y posteriormente generan compuestos biramificados.  

Estos productos de isomerización (C7 ramificados) al encontrarse adsorbidos en la 

superficie de la zeolita son más susceptibles a reacciones de desintegración [14, 57, 58] 

sobre los sitios ácidos ya sea por el mecanismo convencional de escisión β produciendo 

compuestos C3 y C4, o por un mecanismo alterno de dimerización–desintegración [59] el 

cual genera compuestos C3, C4, C5 y C6 como productos secundarios y terciarios. De 

acuerdo con esto las reacciones de desintegración se realizan principalmente a partir de 

compuestos C7 ramificados. 

La concentración de los productos olefínicos (C7, C6, C5 y C4) fue muy baja a 

cualquier nivel de conversión presentando el comportamiento típico de encontrarse en un 

pseudo-estado estacionario. 

Considerando un mecanismo de desintegración en la posición β (escisión β) del tipo 

C [28, 32, 56] en el cual las moléculas tienden a “romper” el enlace del átomo con más 

enlaces carbono-carbono, en el caso del n-heptano, los isómeros más importantes son el 2-

metilhexano y el 3- metil-hexano por lo que la molécula genera propanos y butanos. La 

generación de productos C5 y C6, no puede ser atribuida a este mecanismo por lo que en 

estudios anteriores [59] se ha considerado un mecanismo alterno que explique la formación 

de estos compuestos. El mecanismo de dimerización-desintegración provee una teoría sobre 

la formación de estos productos considerando una reacción de dimerización entre 2 

moléculas C7 generando un compuesto C14 el cual es inmediatamente desintegrado. Otro 

mecanismo para la formación de compuestos con 5 y 6 carbonos es mediante hidrogenólisis 

la cual rompe la molécula de n-heptano en compuestos de 6 y 1 o 5 y 2 átomos de carbono, 

sin embargo en la distribución de productos obtenida experimentalmente no se detecta 

productos de 1 ó 2 átomos de carbono por lo que se considera que este tipo de rompimiento 

no es importante en el proceso de hidroconversión. 
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 Reacciones de hidroconversión del MCHA: 

 

Por su parte el metilciclohexano al deshidrogenarse en los sitios metálicos y generar 

sobre los sitios ácidos reacciones de isomerización como apertura y reducción del anillo  

produciendo principalmente dimetilciclopentano e isoheptanos bajo condiciones de presión 

altas (>50Kg/cm2) [60-63]. Estos productos generados por el Metilciclohexano son 

considerados como productos de isomerización con rutas de reacción similares a los del n-

heptano ya que al realizarse la apertura del anillo se obtienen compuestos similares que 

siguen las mismas rutas de reacción como desintegración y alquilación o hidrogenación. 

 

 Reacciones de hidroconversión del Tolueno: 

 

Los productos de los grupos mayores a ocho carbonos corresponden a compuestos 

aromáticos alquilados y se producen mediante reacciones de alquilación del tolueno en 

etapas posteriores a las reacciones de desintegración, ya que estas reacciones requieren de 

compuestos olefínicos C3 y C4 adsorbidos en la superficie del catalizador. Por lo tanto las 

reacciones de desintegración y alquilación de aromáticos son consecutivas [3]. Así mismo 

las reacciones de desintegración y alquilación de aromáticos compiten con reacciones de 

hidrogenación de isoheptenos y olefinas pequeñas respectivamente las cuales pueden 

llevarse a cabo simultáneamente sobre los sitios metálicos. Y en el caso particular de 

catalizadores de platino con la hidrogenación de los compuestos aromáticos [64-67].  
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Capítulo V 
 

MODELAMIENTO MATEMÁTICO 

 

 

5.1.- Introducción. 

 

El estudio de actividad catalítica analizado en el capítulo 3, mostró las reacciones 

principales que tienen lugar en el proceso de hidroconversión catalítica selectiva sobre 

catalizadores bifuncionales y que son sensibles a cambios en el balance ácido/metal del 

catalizador. Una explicación del efecto del balance ácido/metal sobre la actividad y 

selectividad en el proceso de hidroconversión es que la concentración de los intermediarios 

olefínicos se ve alterada por la diferente capacidad hidrogenante de la función metálica 

modificando así las rutas de reacción del proceso. 

Para soportar la interpretación de dicho resultados y explicar La información 

experimental obtenida se generó un modelo matemático para el proceso de HCS, añadiendo 

al modelo de hidroisomerización de parafinas formulado por Degnan [1] las rutas de 

reacción presentadas en los experimentos de hidroconversión con una mezcla de 

hidrocarburos  (n-heptano/Metil ciclohexano/Tolueno). 

En este capitulo se presenta una breve descripción de la metodología empleada para 

el análisis y modelado de las reacciones presentes en el proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva empleando los datos obtenidos en experimentos de actividad catalítica 

sobre los catalizadores Mo/Al2O3+HZSM5 y Pt/Al2O3+HZSM5. Con estas herramientas se 

obtendrá un modelo capaz de simular el comportamiento de las reacciones de 

hidroconversión ante variaciones en las condiciones de operación tales como la temperatura 

y el balance ácido/metal del catalizador. 

En la sección 5.2 se analizará la cinética de las reacciones de hidroconversión 

identificadas en el capítulo 4, para proponer las expresiones de velocidad de reacción para 

un sistema heterogéneo. Con base en estas expresiones de velocidad de reacción es posible 

la formulación de un modelo global fundamentado en la metodología de “lumping”. 

Posteriormente en la sección 5.3 se describirán los métodos para el cálculo de propiedades 
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termodinámicas para la estimación de parámetros físicos requeridos por el modelo como 

constantes de equilibrio, adsorción y velocidad de reacción para cada uno de los grupos de 

componentes incluidos en el esquema de reacción. Así mismo, se establecen las 

consideraciones para la estimación de las propiedades del complejo activado formado para 

cada una de las reacciones globales que tienen lugar en la hidroconversión catalítica 

selectiva. Finalmente en la sección 5.4 se abordaran los métodos de estimación de 

parámetros con los que se realizó la optimización de los datos experimentales, esta 

metodología debe asegurar la obtención del ajuste óptimo mediante el cálculo del valor 

mínimo global de la función objetivo. Una vez realizado el ajuste se lleva a cabo un análisis 

estadístico y la validación del modelo formulado en esta tesis. 

 

 

5.2 Modelamiento del esquema del proceso de hidroconversión selectiva. 

 

El estudio cinético para procesos de tratamiento a cortes de petróleo presenta una 

gran complejidad debido al numero de compuestos y reacciones que se llevan a cabo en 

ellos, tal es el caso del proceso de hidroconversión catalítica selectiva. Como se comentó en 

el capítulo 1 de esta tesis, la metodología del “lumping” o agrupamiento es una herramienta 

que permite la simulación de procesos de importancia industrial con un grado de 

complejidad intermedio comparada con un modelo fundamental [2-4]. Por lo que representa 

una buena opción para el estudio de los esquemas de reacción de hidroconversión 

empleando mezclas de hidrocarburos. La generación del modelo del esquema de reacción 

se establecerá bajo restricciones que permitan la simplificación del mismo. 

 

 

5.2.1. Generación del modelo del esquema global de reacción para el proceso de 

HCS. 

 

La cantidad de reacciones y productos generados en el proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva, la complejidad de los procesos de transporte sobre los catalizadores 

bifuncionales utilizados así como el uso de mezclas de hidrocarburos en los experimentos 
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de hidroconversión hace necesario establecer algunas simplificaciones para la formulación 

del modelo de reacción.  

La formulación del modelo de reacción se ha establecido en base a las siguientes 

simplificaciones: 

 

1.- Las reacciones del proceso de HCS se llevan a cabo en un reactor catalítico 

heterogéneo de lecho fijo el cual opera isotérmicamente a flujo continuo e ideal. 

2.- Se utiliza la metodología del agrupamiento de productos, considerando que las 

propiedades de los compuestos agrupados dentro de un componente global (LUMP) son 

similares. Por lo tanto es posible estimar teóricamente valores globales de estas propiedades 

para cada grupo de compuestos del esquema general de reacción. 

3.- El modelo de reacción se formula para la zeolita HZSM5, por lo que no se 

consideraran diferencias en intensidad o tipo de sitios ácidos. 

4.- El modelo no considera variaciones del balance ácido/metal con respecto al 

tiempo, por lo que la concentración de sitios catalíticos activos tanto ácidos como 

hidrogenantes se mantienen constantes con respecto al tiempo de operación del catalizador. 

5.- Las propiedades fisicoquímicas del catalizador bifuncional como la textura, 

estructura de las fases o fuerza de sitios catalíticos no se perturban al modificar la relación 

ácido/metal en la formulación del catalizador. 

6.- Los procesos de transporte interno en la estructura porosa del catalizador son 

propiedades particulares del tipo de zeolita utilizada, por lo que las constantes de velocidad 

de reacción que se determinan en el desarrollo del modelo, son características del 

catalizador utilizado y se consideran como “aparentes”. 

 

La simplificación del punto 1 se verifica en la experimentación preeliminar 

comentada en el capítulo 4. La cantidad de catalizador empleado dentro del empaque al ser 

pequeña elimina los gradientes de la concentración y temperatura considerados a través del 

lecho catalítico. 

Las propiedades globales de cada lump consideradas en el punto 2 se obtiene 

mediante el cálculo de las propiedades fisicoquímicas de los componentes representativos 

de cada grupo y el valor global se obtiene de la media ponderada con las fracciones molares 
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de los compuestos dentro de cada aglomerado siempre y cuando estas no varíen de manera 

significativa, En dado caso un nuevo componente global deberá ser considerado. 

Los puntos 3 al 5 se cumplen satisfactoriamente en los experimentos de 

hidroconversión sobre catalizadores bifuncionales Mo/Al2O3+HZSM5 y Pt/Al2O3+HZSM5 

desarrollados en este trabajo, ya que no fue observada desactivación en los tiempos de 

operación ni cambios en las propiedades texturales del catalizador debido al mezclado 

físico de los componentes del catalizador como se comento en el capítulo 4. 

Finalmente el punto 6 hace referencia a los fenómenos difusivos que tienen lugar en 

los poros de la zeolita. La importancia de estos procesos de transporte es notoria ya que la 

selectividad de forma es una de las características fundamentales de la zeolita HZSM5. Por 

lo que estos fenómenos serán considerados dentro de las constantes de rapidez de reacción 

del modelo, cuyo valor será el resultado de una constante cinética y su respectivo factor de 

efectividad. Por lo tanto, las constantes de velocidad de reacción son del tipo aparente. 

 

 

5.2.2. Formulación del esquema global de reacción. 

 

Para la formulación de un esquema complejo de reacción es necesario proponer la 

secuencia con la que las reacciones independientes se llevan a cabo, En la literatura se 

encuentran esquemas propuestos donde se consideran a las reacciones de isomerización y 

desintegración como reacciones consecutivas [1, 5-7], así mismo se estima que para dar 

lugar a las reacciones de alquilación se deben generar primeramente los fragmentos 

olefínicos requeridos por lo que los productos alquilados se producirían en etapas 

posteriores. 

Para verificar la formulación del esquema de reacción, se analizaron los resultados 

experimentales mediante el método DELPLOT de intervalo 1 el cual identifica a los 

productos de reacción primarios de los secundarios o de intervalo superior en un esquema 

de reacción complejo para cualquier orden de reacción [8]. El método consiste en el análisis 

de gráficas de la relación rendimiento molar / conversión (Y/X) contra la conversión. Para 

este caso emplearemos el término de conversión global (Xt). Los productos cuya ordenada 

al origen es diferente de cero en la graficas mencionadas, se producen generalmente en las 



 Cap. 5.- Modelo Matemático 

  143 

primeras etapas de la reacción. Por otro lado los productos de intervalo superior presentan 

una ordenada al origen cercana a cero. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 5.2.1. Graficas de rendimiento molar-conversión (Y/Xi) en función de la 

conversión global. Mezcla de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano 

(10%vol), sobre catalizadores Pt (0.05%)/Al2O3 + HZSM5. T= 315°C, P = 28 Kg/cm2, 

H2/HC = 2, WHSV = 10-80 h-1. Para productos de desintegración C3 y C4 (A), C5 (B), C6 

(C), isomerizacíón iC7 (D), alquilación aromática C10 (E) y deshidrogenación O7 (F).  
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La conversión global se calcula de acuerdo a la ecuación 2.6.2, considerando la 

conversión de cada uno de los reactivos de la mezcla de hidrocarburos alimentada [9].  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 5.2.2. Graficas de rendimiento molar-conversión (Y/Xi) en función de la 

conversión global. Mezcla de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano 

(10%vol), sobre catalizadores Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5. T= 315°C, P = 28 Kg/cm2, H2/HC 

= 2, WHSV = 10-80 h-1. Para productos de desintegración C3 y C4 (A), C5 (B), C6 (C), 

isomerizacíón iC7 (D), alquilación aromática C10 (E) y deshidrogenación O7 (F). 
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En las Figuras 5.2.1 y 5.2.2 se muestran las gráficas Y/Xi vs Xt para los diferentes 

productos característicos de las reacciones de hidroconversión sobre catalizadores de 

platino y molibdeno respectivamente. Es posible inferir que las olefinas producto de 

reacciones de deshidrogenación no se detectan mas que en pequeñas trazas debido a las 

características de los catalizadores utilizados, Sin embargo aparecen como productos 

primarios de reacción tanto para los catalizadores de platino (Figura 5.2.1 F) como de 

molibdeno (Figura 5.2.2 F), lo cual concuerda con el mecanismo clásico de catálisis 

bifuncional reportado en la literatura [1, 5-7]. 

Los productos de isomerización del n-heptano (iPC7), y el metilciclohexano (NC7) 

mostrados en las Figuras 5.2.1 D y 5.2.2 D para catalizadores de platino y molibdeno 

sulfurado se muestran como productos primarios indicando que las reacciones de 

deshidrogenación son muy rápidas. El mismo caso ocurre con los productos de 

desintegración por reacciones de escisión beta (C3 y C4) mostrados en las Figuras 5.2.1 A y 

5.2.2 A. Por lo tanto es posible asumir que estas reacciones se llevan a cabo muy 

rápidamente y a partir de sus productos tienen lugar las reacciones de alquilación aromática 

y las de alquilación alifática-desintegración. Ya que los productos de alquilación de 

aromáticos (Figuras 5.2.1 E y 5.2.2 E), así como los compuestos C5 y C6 (Figuras 5.2.1-B,C 

y 5.2.2-B,C) se producen en etapas posteriores. Con base en los resultados de este análisis 

se formuló un esquema global de reacción (Figura 5.2.3) que explica de manera cualitativa 

la distribución global de productos, tomando en cuenta los tipos de reacción principales 

presentes en el proceso de hidroconversión catalítica selectiva. El cual incorpora las rutas 

de reacción de alquilación de aromáticos y dimerización-desintegración, las cuales no se 

consideran en el modelo de hidroconversión del n-heptano [1,10]. 

Este modelo considera las rutas de reacción principales del proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva y es capaz de reproducir los cambios en la actividad y 

selectividad del proceso ante variaciones en los parámetros fundamentales como son la 

temperatura y la relación ácido/metal del catalizador. Los resultados de los estudios de 

simulación del proceso utilizando el esquema de reacción con 10 grupos (lumps) 

considerado constantes de rapidez de adsorción-reacción aparentes, Ya han sido 

previamente publicados [11]. 
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Figura 5.2.3. Esquema de reacción global con 10 lumps para el proceso de 

hidroconversion de mezclas de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano 

(10%vol), sobre catalizadores Metal/Al2O3 + HZSM5. 

 

 

Sin embargo para el cálculo detallado de las propiedades termodinámicas de los 

compuestos globales el intervalo de valores del grupo correspondiente a compuestos de 7 

átomos de carbono involucra compuestos parafínicos y nafténicos, cuyos valores para las 

propiedades utilizadas son muy diferentes. 

Con la finalidad de establecer un cálculo correcto en las propiedades 

termodinámicas de los compuestos así como de las reacciones globales del esquema es 

necesario establecer grupos cuyos compuestos involucrados presenten propiedades y 

características similares donde las varianza entre las propiedades de los compuestos 

miembros de un grupo sea menor a la varianza entre las propiedades de los diferentes 

compuestos globales [2]. 

El cálculo de las propiedades de los diferentes compuestos globales se especifica 

más adelante en la sección 5.3 de este capítulo.  

Debido a este criterio es necesario separar las rutas de reacción del n-heptano y el 

metilciclohexano utilizando lumps o compuestos globales independientes. 
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El mecanismo de reacción del metilciclohexano presenta etapas similares a las de la 

hidroconversión del n-heptano como se menciono en el capítulo 1. La primera etapa del 

proceso consisten en la deshidrogenación del metilciclohexano para posteriormente llevar a 

cabo reacciones de isomerización, específicamente de apertura y reducción de anillo, para 

posteriormente hidrogenarse o llevar a cabo reacciones de desintegración [12-14]. 

Por lo tanto se propone un esquema de reacción de 15 lumps el cual se muestra en la 

Figura 5.2.4. En este esquema se consideran de manera independiente las reacciones de los 

tres reactivos de la mezcla de alimentación. Para finalmente unirse al tener productos y 

reacciones en común. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 5.2.4. Esquema de reacción global con 15 lumps para el proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva  
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El esquema de reacción propuesto considera 15 lumps o compuestos globales entre 

los cuales se considera al n-heptano (n-P7), heptenos (n-O7), Isoheptenos (i-O7), 

Isoheptanos (i-P7), fragmentos olefínicos producto de reacciones de desintegración (O4), 

compuestos ligeros (C4), productos olefínicos de reacciones de dimerización-

desintegración (O5), productos de dimerización-desintegración (C5), Metilciclohexano 

(MCHA) nafténicos deshidrogenados (MCHE), isómeros del metilclohexeno (i-MCHE), 

isómeros del metilciclohexano (i-MCHA), tolueno (Ar), aromáticos alquilados (Aq) y 

finalmente el hidrogeno (H2). Este último debe ser considerado en exceso para evitar la 

formación de coke en la superficie del catalizador.  

El esquema propuesto para el proceso de hidroconversión catalítica selectiva inicia 

con la adsorción del reactivo sobre los sitios metálicos del catalizador (m), donde se llevan 

a cabo reacciones de deshidrogenación del n-heptano y el metilciclohexano produciendo las 

respectivas olefinas (n-O7 y MCHE). Estos productos son desorbidos y se transportan a 

sitios ácidos (a) donde llevan a cabo reacciones de isomerización generando olefinas 

monoramificadas principalmente (i-O7) y dimetilciclopentenos (DMPE). 

Estos compuestos olefínicos pueden seguir tres rutas de reacción: la primera 

consiste en transportarse y ser adsorbidos en sitios metálicos donde son hidrogenados 

produciendo parafinas ramificadas (i-C7) y dimetilciclopentanos (DMPA). La segunda es la 

desintegración de los compuestos por medio de mecanismos monomoleculares generando 

productos olefínicos de 3 y 4 carbonos (O4). La tercera ruta es la dimerización-

desintegración de un ion carbenio y olefinas O7 generando compuesto de 3(O4), 5 y 6 

átomos de carbono (O5). Estas olefinas pueden ser adsorbidas e hidrogenadas en sitios 

metálicos generando compuestos parafínicos ligeros (C5). Finalmente los fragmentos 

olefínicos mas ligeros (O4) pueden reaccionar con grupos aromáticos de la carga (A) para 

generar compuestos aromáticos alquilados (Aq) principalmente de 10 carbonos. 

El esquema explica de manera cualitativa la distribución global de productos, 

tomando en cuenta los tipos de reacción principales presentes en el proceso de 

hidroconversión catalítica selectiva a conversiones globales moderadas. 
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5.2.3. Expresiones de velocidad de reacción. 

 

Tomando como base el esquema de reacción comentado en la sección 5.2.2, Se 

propuso una expresión de rapidez de reacción de acuerdo al modelo de Langmuir, 

Hinshelwood, Hougen y Watson (LHHW) [15] para cada una de las etapas químicas 

globales representadas en la Figura 5.2.4. Mediante estas expresiones de velocidad de 

reacción se toman en cuenta las etapas de transporte de los compuestos en la superficie del 

catalizador. Las etapas consideradas en el modelo de hidroconversión para mezclas de 

gasolina se muestran en la Tabla 5.2.1. 

La hidroconversión de hidrocarburos sobre catalizadores bifuncionales que emplean 

zeolitas como componente ácido, siguen una serie de pasos que comienzan con la difusión 

molecular del reactivo de la fase global a la superficie de la partícula del catalizador. Una 

vez sobre la superficie, la difusión en los poros del catalizador es gobernada por la 

difusividad de Knudsen y en casos de zeolitas de poro mediano y pequeño por difusividad 

configuracional [16,17] y finalmente los reactivos son quimisorbidos en un sitio catalítico 

ácido (a) o metálico (m). 

Considerando que las etapas de adsorción y desorción en los diferentes sitios 

catalíticos se llevan a cabo de manera muy rápida con respecto a la rapidez de las 

reacciones químicas en la superficie del catalizador [18], podemos suponer que dichas 

etapas alcanzan el equilibrio y que el paso controlante en cada caso es la reacción 

superficial, tal como se muestra en la Tabla 5.2.1. 

Tomando en cuenta la suposición de equilibrio para las etapas de adsorción y 

desorción en los diferentes sitios catalíticos, se pueden desarrollar las expresiones de 

velocidad de reacción para las etapas químicas consideradas como las etapas limitantes de 

la velocidad (lentas).  
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Tabla 5.2.1 Etapas propuestas para las reacciones del proceso de Hidroconversión 

Catalítica Selectiva de mezclas modelo de gasolina sobre catalizadores 

metal/Al2O3+HZSM5. 

 

Etapa Rapidez Relativa Reacción Global 
1) nC7 + m ↔ (nC7 m) 
2) (nC7 m) + m ↔ (O7 m) + (H2 m) 
3) (O7 m) ↔ O7 + m 
4) (H2 m) ↔ H2 + m 

(nC7m) = K1 PnC7 (m) 
Lenta 

(O7m) = K3 PO7 (m) 
(H2m) = K4 PH2 (m)

 
nC7 ↔ O7 + H2 

5) O7 + a ↔ (O7 a) 
6) (O7 a) ↔ (iO7 a) 
7) (iO7 a) ↔ O7 + a 

(O7a) = K5 PO7 (a) 
Lenta 

(iO7a) = K7 PiO7 (a) 

 
O7 ↔ iO7 

8) (iO7 a) → (O4 a) + O3 
9) (O4 a)↔ O4 + a 

Lenta 
(O4a) = K9 PO4 (a) 

iO7 → O4 + O3 

10) A + a ↔ (A a) 
11) (A a) + (O4 a) ↔ (Aq a) + a 
12) (Aq a) ↔ Aq + a 

(Aa) = K10 PA (a) 
Lenta 

(Aqa) = K12 PAq (a) 

 
A + O4 ↔ Aq 

13) iO7 + m ↔ (iO7 m) 
14) (iO7 m) + (H2 m) ↔ (iC7 m) + m 
15) (iC7 m) ↔ iC7 + m 

(iO7m) = K13 PiO7 (m) 
Lenta 

(iC7m) = K15 PiC7 (m) 

 
iO7 + H2 ↔ iC7 

16) O4 + m↔ (O4 m) 
17) (O4 m) + (H2 m) ↔ (C4 m) + m 
18) (C4 m) ↔ C4 + m 

(O4m) = K16 PO4 (m) 
Lenta 

(C4m) = K18 PC4 (m) 

 
O4 + H2 ↔ C4 

19) (iO7 a) + (O7 a) ↔ (O14 a) 
20) (O14 a) → (O4 a) + 2(O5 a) 
21) (O5 a) ↔ O5 + a 

(O14a)=K19K5K7PO7PiO7(a)2
 

Lenta 
(O5a) = K21 PO5 (a) 

 
iO7+O7→ O4+2O5 

22) O5 + m↔ (O5 m) 
23) (O5 m) + (H2 m) ↔ (C5 m) + m 
24) (C5 m) ↔ C5 + m 

(O5m) = K22 PO5 (m) 
Lenta 

(C5m) = K24 PC5 (m) 

 
O5 + H2 ↔ C5 

25) MCHA + m ↔ (MCHA m) 
26)(MCHAm)+m↔(MCHEm)+(H2m)
27) (MCHE m) ↔ MCHE + m 

(MCHAm) = K25PMCHA(m)
Lenta 

(MCHEm) = K27PMCHE(m) 

 
MCHA↔MCHE+H2

28) MCHE + a ↔ (MCHE a) 
29) (MCHE a) ↔ (MCPE a) 
30) (MCPE a) ↔ MCPE + a 

(MCHEa) = K28PMCHE(a) 
Lenta 

(MCPEa) = K30PMCPE(a) 

 
MCHE ↔ MCPE 

31) (MCPE a) ↔ (iO7 a) Lenta MCPE ↔ iO7 
32) MCPE + m ↔ (MCPE m) 
33) (MCPEm)+(H2m)↔(MCPAm)+m 
34) (MCPA m) ↔ MCPA + m 

(MCPEm) = K32PMCPE(m) 
Lenta 

(MCPAm) = K34PMCPA(m) 

 
MCPE +H2↔MCPA

35) (MCHEm) + m ↔ (H2 m) + (Am) 
36) (A m) ↔ A + m 

Lenta 
(Am) = K36PA(m) 

MCHE ↔ H2 + A 
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La concentración superficial de los diferentes compuestos globales involucrados en 

ellas, se expresan en términos de sus presiones parciales en la fase gaseosa, las cuales son 

estimadas experimentalmente, y se relacionan mediante las constantes de adsorción de 

Langmuir y la fracción vacante de sitios catalíticos como se muestra en la ecuación 5.2.1 

 

[Ci] = Ki PCi (m)       (5.2.1) 

 

Los procesos de transporte interno se consideran característicos de la zeolita, por lo 

que se consideraran constantes “aparentes de rapidez de reacción (ki’) las cuales son el 

producto de las constantes cinéticas (ki) y su respectivo factor de efectividad de reacción 

(ηi) como se muestra en la ecuación 5.2.2. 

 

 ki’ = ki (ηi)        (5.2.2) 

 

Estos procesos de transporte interno toman gran importancia al comparar diferentes 

tipos de zeolitas por lo que será necesario estudiar los mecanismos de fisisorción en la 

zeolita para el cálculo de parámetros en el modelamiento de las reacciones de 

hidroconversión [19]. 

Las ecuaciones 5.2.3 a 5.2.15 muestran las expresiones de velocidad de reacción 

para las reacciones globales del proceso de HCS. Recordemos que estas reacciones son 

parte de un mecanismo de reacción consecutivas donde las etapas de iniciación son 

reacciones de deshidrogenación del n-heptano (Ecuación 5.2.3) y el metilciclohexano 

(Ecuación 5.2.4), y puede ser seguidas de reacciones de aromatización de nafténicos 

[20,21] (Ecuación 5.2.5), Estas reacciones tienen lugar sobre los sitios metálicos, donde 

también se desarrollan reacciones de hidrogenación de olefinas, que conforman las etapas 

finales de las reacción consecutivas (Ecuaciones 5.2.6- 5.2.9). 

Las reacciones intermedias donde se llevan a cabo los arreglos estructurales se dan 

sobre los sitios ácidos de la zeolita como son las reacciones de isomerización (Ecuaciones 

5.2.10-5.2.12), desintegración (Ecuación 5.2.13), alquilación aromática (Ecuación 5.2.14) y 

de desintegración bimolecular que abarca una alquilación alifática seguida de una 

desintegración inmediata (Ecuación 4.2.15). 
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DEHIDROGENACIÓN (INICIACIÓN): 

 

277 HOnC m +⎯→←    
 

 ( )27272
2

2 '' HOncT PPkPkmr −−= νθ      (5.2.3) 

 

 

2HMCHEMCHA m +⎯→←   
 

 ( )22626
2

26 '' HMCHEMCHAT PPkPkmr −−= νθ     (5.2.4) 

 

 

AROMATIZACIÓN: 

 

2HAMCHE m +⎯→←    
 

 ( )23535
2

35 '' HAMCHET PPkPkmr −−= νθ     (5.2.5) 

 

 

HIDROGENACIÓN (TERMINACIÓN): 

 

77 2 iCHiO m⎯→←+    
 

 ( )7142714
2

14 '' iCHiOT PkPPkmr −−= νθ      (5.2.6) 
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HIDROGENACIÓN (TERMINACIÓN): 

 

44 2 CHO m⎯→←+   
 

 ( )4172417
2

17 '' CHOT PkPPkmr −−= νθ      (5.2.7) 

 

 

55 2 CHO m⎯→←+   
 

  ( )5232523
2

23 '' CHOT PkPPkmr −−= νθ     (5.2.8) 

 

 

MCPAHMCPE m⎯→←+ 2  
 

 ( )MCPAHMCPET PkPPkmr 33233
2

33 '' −−= νθ     (5.2.9) 

 

 

ISOMERIZACIÓN: 

 

77 iOO a⎯→←    
 

 ( )76766 '' iOOT PkPkar −= νψ       (5.2.10) 

 

 

MCPEMCHE a⎯→←    
 

 ( )MCPEMCHET PkPkar 292929 '' −= νψ      (5.2.11) 
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ISOMERIZACIÓN: 

 

7iOMCPE a⎯→←   
 

 ( )7313131 '' iOMCPET PkPkar −= νψ      (5.2.12) 

 

 

DESINTEGRACIÓN: 

 

427 OiO a ⋅⎯→⎯    
 

 ( )788 ' iOT Pkar νψ=        (5.2.13) 

 

 

ALQUILACIÓN: 

 

AqOA a⎯→←+ 4    
 

 ( )AqOAT PkPPkar 11411
2

11 '' −−= νψ      (5.2.14) 

 

 

OLIGOMERIZACIÒN DESINTEGRACIÓN 

 

45277 OCnOiO a +⎯→⎯+   
 

 ( )772020 ' nOiOT PPkar νψ=       (5.2.15) 
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Las expresiones de velocidad de reacción anteriores consideran las concentraciones 

de sitios catalíticos disponibles sobre la superficie del catalizador de acuerdo al modelo 

LHHW [15,16], considerando la adsorción multicomponente donde θ, es la fracción vacía 

de sitios metálicos y ψ, es la correspondiente fracción vacía de sitios ácidos estimadas de 

acuerdo a las ecuaciones 5.2.16 y 5.2.17. 

 

∑+
==

jjT PKm
m

1
1

νθ
       (5.2.16) 

 

∑+
==

LLT PKa
a

1
1

νψ
       (5.2.17) 

 

Donde a, y m, son los sitios ácidos y metálicos disponibles respectivamente  y aT, y 

mT, los sitios ácidos y metálicos totales por gramo de catalizador que se determinan 

experimentalmente. Kj son las constantes de adsorción de Langmuir y Pj las presiones 

parciales para cada componente global. 

Las expresiones de velocidad de reacción consideradas se acoplaron con un modelo 

pseudo-homogéneo de reactor isotérmico tubular de lecho fijo, operando a flujo pistón para 

obtener los balances de materia para cada componente del esquema global de reacción 

[15,22], Estos balances de materia se pueden expresar de acuerdo a la ecuación 5.2.18. 

 

∑
=

⋅=
M

i
jij

j r
dW
dF

1
ν

        (5.2.18) 

 

Los balances de materia se obtienen en términos de flujos molares j-esimo 

componente en el efluente del reactor Fj, tomando en cuenta cada una de las reacciones 

globales ri, en términos de la cantidad de catalizador utilizado (W), y donde υj,i, es el 

coeficiente estequiométrico del componente j, en la reacción i. 
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Los balances de materia para cada uno de los componentes globales se muestran en 

las ecuaciones 5.2.19 a 5.2.32 mostradas a continuación. 

 

 

n-Heptano:         (5.2.19) 

 

( )27272
2

2
7 '' HOnCT

nC PPkPkmr
dW

dF
−−−=−= νθ

 
 

Heptenos:          (5.2.20) 

 

( ) ( )

)'(

''''

7720

767627272
2

2062
7

nOiOT

iOOTHOnCT
O

PPka

PkPkaPPkPkmrrr
dW
dF

ν

νν

ψ

ψθ

−

−−−=−−= −−

 
 

Iso-heptenos:          (5.2.21) 

 

( ) ( )

( ) ( )77207142714
2

78

73131767620148316
7

''')'(

''''

nOiOTiCHiOTiOTv

iOMCPETiOOT
iO

PPkaPkPPkmPka

PkPkaPkPkarrrrr
dW

dF

νν

νν

ψθψ

ψψ

−−−−

−+−=−+=

−

−−−

 

Iso-heptanos:          (5.2.22) 

 

( )7142714
2

14
7 '' iCHiOT

iC PkPPkmr
dW

dF
−−== νθ

 
 

Olefinas pequeñas:         (5.2.23) 

 

( )

( ) ( )4172417
2

11411
2

7720781711208
4

''''

')'(22

CHOTAqOAT

nOiOTiOTv
O

PkPPkmPkPPka

PPkaPkarrrr
dW
dF

−−

−−+

−−−−

+⋅=⋅=

νν

ν

θψ

ψψ
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Parafinas pequeñas        (5.2.24) 

 

( )4172417
2

17
4

CHOT
C PkPPkmr

dW
dF

−−== νθ
 

 

Olefinas C5 y C6        (5.2.25) 

 

( ) ( )5232523
2

77202320
5 '22 CHOTnOiOT

O PkPPkmPPkarr
dW
dF

−−−⋅=−⋅= νν θψ
 

 

Parafinas C5 y C6        (5.2.26) 

 

( )5232523
2

23
5

CHOT
C PkPPkmr

dW
dF

−−== νθ
 

 

Aromáticos         (5.2.27) 

 

( ) ( )23535
2

11411
2

3511 '' HAMCHETAqOAT
A PPkPkmPkPPkarr

dW
dF

−− −+−−=+−= νν θψ  

 

Aromáticos alquilados       (5.2.28) 

 

( )AqCAT
Aq PkPPkar

dW
dF

11411
2

11 −= −== νψ
 

 

MCHA         (5.2.29) 

 

( )22626
2

26 '' HMCHEMCHAT
MCHA PPkPkmr

dW
dF

−−−=−= νθ
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MCHE          (5.2.30) 

 

( ) ( )

( )23535
2

292922626
2

352926

''

''''

HAMCHET

MCPEMCHETHMCHEMCHAT
MCHE

PPkPkm

PkPkaPPkPkmrrr
dW

dF

−

−

−−

−−−=−−=

ν

νν

θ

ψθ

 

MCPE          (5.2.31) 

 

( ) ( )

( )MCPAHMCPET

iOMCPETMCPEMCHET
MCPE

PkPPkm

PkPkaPkPkarrr
dW

dF

33233
2

731312929333129

''

''''

−−−

−−−=−−=

ν

νν

θ

ψψ
 

 

MCPA          (5.2.32) 

 

( )MCPAHMCPET
MCPA PkPPkmr

dW
dF

33233
2

33 '' −−== νθ  

 

 

Las expresiones anteriores brindan los flujos molares calculados para cada 

componente global para una cantidad de catalizador en un experimento k. 

Para la formulación del modelo de reacción, la concentración de hidrógeno se 

considera en exceso y constante. Sin embargo, el consumo de hidrógeno durante las 

reacciones de hidroconversión es de gran importancia, por lo que es necesario incluir el 

balance de hidrógeno como componente al sistema de ecuaciones para determinar la 

importancia de la variación del flujo de hidrógeno y que de esta manera el modelo sea 

sensible a variaciones debidas a una deficiencia en el suministro de hidrogeno. 

Tomando en cuenta al esquema de reacción global, el balance de Hidrógeno esta 

expresado tal como se muestra en la ecuación 5.2.33. 
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Hidrógeno         (5.2.33) 

 

( )

( ) ( )
( ) ( )
( ) ( )MCPAHMCPETCHOT

CHOTiCHiOT

HAMCHETHMCHEMCHAT

HOncT
H

PkPPkmPkPPkm

PkPPkmPkPPkm

PPkPkmPPkPkm

PPkPkmrrrrrrr
dW
dF

33233
2

5232523
2

4172417
2

7142714
2

23535
2

22626
2

27272
2

3323171435262

''''

''''

''''

''

−−

−−

−−

−

−−−−

−−−−

−+−+

−=−−−−++=

νν

νν

νν

ν

θθ

θθ

θθ

θ

 

 

 

Al incluir al Hidrógeno como componente del modelo de hidroconversión catalítica 

selectiva, el esquema de reacción global consta de 13 reacciones (nR) y 15 componentes 

globales (nS). 

Para el análisis del sistema de reacciones de hidroconversión es necesario establecer 

si el sistema desarrollado es consistente, por lo que previamente se determina la 

independencia de las reacciones presentes en el esquema global así como de las ecuaciones 

de balance de materia de cada componente.  

Para este fin, el sistema es expresado como un sistema de ecuaciones algebraicas, 

donde los coeficientes estequiométricos de los componentes en las reacciones se colocan en 

un arreglo matricial de nR filas y nS columnas, incorporando el valor del coeficiente en la 

i-ésima fila correspondiente a la reacción y la j-ésima columna correspondiente al 

componente. 

A partir del arreglo matricial generado, se desarrolla la matriz diagonal por el 

método tradicional de Gauss-Jordan, De la matriz diagonal se determina el número de 

reacciones independientes las cuales estarán dadas por el número de filas con valores 

unitarios en la diagonal, ya que las filas con elementos nulos (iguales a cero) son 

expresiones dependientes de las anteriores [23]. La matriz generada a partir de las 

reacciones del esquema de reacción global desarrollado se muestra en la Figura 5.2.5. 
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 C7 O7 iO7 iC7 O4 C4 O5 C5 A Aq MCHA MCHE MCPE MCPA H2 
R2 -1 1             1 
R6  -1 1             
R8   -1  2           
R11     -1    -1 1      
R14   -1 1           -1 
R17     -1 1         -1 
R20  -1 -1  1  2         
R23       -1 1       -1 
R26           -1 1   1 
R29            -1 1   
R31   1          -1   
R33             -1 1 -1 
R35         1   -1   1 

 
 
 
 

R2 1 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1 
R6 0 1 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
R8 0 0 1 0 -2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
R14 0 0 0 1 -2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1 
R11 0 0 0 0 1 0 0 0 1 -1 0 0 0 0 0 
R17 0 0 0 0 0 1 0 0 1 -1 0 0 0 0 -1 
R23 0 0 0 0 0 0 1 -1 0 0 0 0 0 0 1 
R20 0 0 0 0 0 0 0 1 3/2 -3/2 0 0 0 0 -1 
R35 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 -1 0 0 1 
R31 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 -1 -1/2 0 1 
R26 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 -1 0 0 -1 
R29 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 -1 0 0 
R33 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 -1 1 

 
 

Figura 5.2.5. Matriz correspondiente al esquema de reacción global del proceso de 

HCS para la determinación de la independencia de las reacciones de hidroconversión. 

 

De esta manera es posible verificar que las trece reacciones consideradas en el 

esquema de reacción global propuesto son independientes entre si dado que el número de 

componentes es mayor al de reacciones globales involucradas.  

Para el sistema de ecuaciones conformado por las ecuaciones de balance de materia 

de cada uno de los componentes, se encontró que 13 ecuaciones son independientes y 2 de 

ellas pueden ser expresadas en términos de los balances complementarios.  
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5.2.3.1. Suposición del estado estacionario para olefinas. 

 

Debido a las condiciones de reacción y a la actividad hidrogenante de los 

catalizadores empleados en los experimentos de hidroconversión catalítica selectiva, las 

concentraciones de los compuestos olefínicos son generalmente muy pequeñas (< 0.01%) y 

no presenta modificaciones apreciables a cualquier porcentaje de conversión. Por lo tanto, 

es posible aplicar la suposición del estado estacionario para los balances de los diferentes 

grupos de alquenos considerados en el esquema de reacción. La Suposición del estado 

estacionario a las expresiones de balance de materia de las olefinas, nos permite analizar 

cualitativamente la relación entre la concentración de intermediarios olefínicos y la relación 

ácido / metal del catalizador, la cual esta definida en la ecuación 5.2.34. 

 

T

T

m
a

2
ν

ν

θ
ψ

σ =
        (5.2.34) 

 

Al aplicar la suposición de estado estacionario a las expresiones correspondientes a 

los balances de materia de los diferentes grupos de olefinas (O7, iO7, O4, O5, MCHE, 

DMCPE) considerando el caso particular donde las fracción vacía de sitios activos no 

dependa de la composición, la función del balance ácido / metal del catalizador en la 

distribución de productos se muestra explícitamente en las ecuaciones 5.2.35 a la 5.2.40. 

 

Heptenos:          (5.2.35) 

 

( ) ( ) )'(''''

0

7720767627272
2

7

nOiOTiOOTHOnCT
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PPkaPkPkaPPkPkm
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ννν ψψθ +−=−

∴

=

−−  
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7 '''
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nC PPkPkPk
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∴
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Iso-heptenos:          (5.2.36) 

 

( ) ( )
( ) ( ) ( )77207873131

76767142714
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27147 )''''(''
' iOnOMCPEOHiOeiC PkPkkkPkPk

k
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∴

−
−
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Olefinas pequeñas:         (5.2.37) 

 

( ) ( )
( ) ( )772078

11411
2

4172417
2

4

''2
''''

0

nOiOTiOT

AqOATCHOT
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Olefinas C5, C6:         (5.2.38) 

 

( ) ( )5232523
2

7720

5

'2

0

CHOTnOiOT

O

PkPPkmPPka
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METILCICLOPENTENOS:        (5.2.39) 
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( )731312929
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METILCICLOHEXENOS        (5.2.40) 
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Los iones C14 producidos mediante alquilación alifática previa a la desintegración 

se consideran también presentando el comportamiento de especies en pseudo-estado 

estacionario. Los iones no son considerados como componentes en el esquema propuesto. 

En las ecuaciones 5.2.35 a 5.2.40, se puede ver que al presentarse un valor alto del 

balance ácido / metal producido por una deficiencia de metal en el catalizador o una 

capacidad hidrogenante débil del metal, se produce una desviación con respecto al 

equilibrio químico entre parafina y olefinas. Dicha desviación estará determinada por el 

segundo término del lado derecho de las ecuaciones el cual corresponde al desarrollo de las 

reacciones de arreglo molecular en los sitios ácidos [24]. 
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Por otro lado una función metálica fuerte, es decir un exceso de metal en el 

catalizador da como resultado valores muy pequeños de σ, como en el caso de los 

catalizadores de platino, En estas condiciones el segundo término del lado derecho de las 

ecuaciones será insignificante por lo que se podrá establecer un equilibrio entre las 

parafinas y sus respectivos compuestos olefínicos. La concentración de las olefinas, se vera 

afectada por factores como la presión total, temperatura y la presión parcial de hidrógeno 

que modifican el equilibrio entre las parafinas y las olefinas. 

En la distribución de productos de los experimentos de hidroconversión realizados, 

no se detectan concentraciones importantes de compuestos olefínicos, lo cual indica que 

existe un desplazamiento del equilibrio químico provocado posiblemente por la gran 

presión parcial de hidrógeno presente en estos procesos para evitar la formación de coke y 

la desactivación eventual del catalizador [25]. Una disminución en la presión parcial de 

hidrógeno desplazaría el equilibro hacia la generación de olefinas como se vio en la sección 

4.5 de esta tesis. 

 

 

5.3 Estimación de parámetros para pseudo componentes globales. 

 

Para un correcto modelamiento de las reacciones químicas, es necesario reducir, en 

el algoritmo propuesto para la determinación de parámetros del modelo, el número de estos. 

Por lo tanto, muchos de los parámetros se deben calcular independientemente ya sea de 

manera teórica o experimental. Esta consideración mejorará la estabilidad del modelo al 

disminuir su dependencia a técnicas matemáticas de ajuste, y le otorga un sentido físico a 

los parámetros fundamentales. 

Por esta razón, para el desarrollo del modelo de hidroconversión es necesario la 

determinación de parámetros y propiedades de los compuestos globales considerados 

mediante un análisis de los fenómenos ocurridos en el proceso de hidroconversión. 

Como primera actividad se determinan experimentalmente el valor de las 

concentraciones de sitios catalíticos de los catalizadores y las presiones parciales de cada 

componente global como se mostró en los capítulos 3 y 4 respectivamente. Posteriormente 

se estiman sus propiedades termodinámicas globales como se comenta en la sección 5.3.1, 
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para que con base en ellas, realizar la estimación de los parámetros de adsorción utilizando 

las constantes de Henry y la concentración de saturación en la superficie del catalizador de 

cada una de las especies globales consideradas en el modelo definido en la sección 5.3.2. y 

de las constantes de equilibrio químico para las reacciones del esquema global de reacción 

en la sección 5.3.3. Por su parte, los parámetros de velocidad de reacción se expresan en 

términos de la teoría del estado de transición [26], cuyos valores serán estimados en la 

sección 5.3.4. De esta manera únicamente los valores de energía de activación para cada 

reacción global se deberán determinar mediante la minimización de la función objetivo 

expresada en términos de los flujos molares calculados y experimentales. Este 

procedimiento representa una reducción significativa del número de variables de ajuste. 

 

 

5.3.1. Estimación de propiedades termodinámicas para componentes globales. 

 

Las propiedades de cada pseudo componente global (Γg) se estiman mediante las 

propiedades calculadas de los componentes que integran cada lump. Para esto es necesaria 

la determinación de las propiedades de todos los componentes identificados (i), 

pertenecientes a un lump en particular, a las condiciones de temperatura y presión total de 

cada experimento (k) para posteriormente obtener un valor promedio, el cual será 

ponderado con la fracción molar de cada componente en el aglomerado como se muestra en 

la ecuación 5.3.1. 
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Esta consideración es válida únicamente para el caso en que los valores de dichas 

propiedades no presenten variaciones significativas y presenten un arreglo estructural 

similar [2, 27]. en caso contrario, será necesario considerar a estos componentes en lumps 

diferentes. 

Los datos de composición molar se obtienen directamente de la determinación 

analítica de la composición de las muestras líquida y gaseosa de los experimentos de 
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reacción. La fracción molar de cada componente se puede obtener como se indica en la 

ecuación 5.3.2. 
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Por su parte la fracción molar de cada componente global será la sumatoria de las 

fracciones molares de los componentes que lo integran tal como se observa en la ecuación 

5.3.3. 
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Las propiedades termodinámicas de los compuestos son estimadas mediante 

métodos de contribución de grupos [28],. Esta metodología permite la estimación de 

propiedades termodinámicas con base en su arreglo molecular. De esta manera las 

moléculas de cada compuesto se “construyen” a partir de grupos funcionales, los cuales 

cuentan con valores estandarizados para cada propiedad termodinámica. Finalmente una 

sumatoria de los valores nos muestra un estimado de los valores de propiedades 

termodinámicas para el compuesto deseado. Existen diferentes métodos de contribución 

con formulas y valores característicos que son comúnmente usados como el método de 

Benson o el de Joback, cuyas bases de datos son capaces de estimar un amplio grupo de 

compuestos organicos [28,29], En este trabajo se empleo el método de contribución de 

Thinh, el cual es especifico para hidrocarburos [28,30], para estimar valores de Entalpía, 

Entropía, energía libre de Gibbs y capacidad calorífica de los componentes del esquema de 

reacción. Los datos obtenidos del método son comparados con datos experimentales 

encontrados en la literatura abierta [28,31-35]. Posteriormente los valores de las 

propiedades termodinámicas estimados se ajustan a las condiciones de presión (Pm) y 

temperatura (Tm) requeridos. Estos valores se compararon con los obtenidos mediante el 

programa EQFASES desarrollado en la Facultad de Química de la UNAM. 
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En la Tabla 5.3.1 se muestran los valores calculados de los algunos de los 

componentes principales a ser utilizados en el desarrollo de la cinética del proceso de 

hidroconversión selectiva. 

 

 

Tabla 5.3.1 Propiedades Termodinámicas de algunos Hidrocarburos estimadas con 

el método de contribución de grupos de Thinh. * Duabert (1992)[32], ** Perry (1995)[33]. 

 
Hidrocarburo H°f 

(KJ/mol) 
S° 

(J/mol) 
G°f 

(KJ/mol) 
* G°f 

(KJ/mol)
** H°f 

(KJ/mol) 
** S° 

(J/mol) 
** G°f 

(KJ/mol)
Propano -103.915 270.095 -23.504 -23.49 -104.68 270.2 -24.39 
i-butano -134.605 294.835 -20.934 -16.1 -134.18 295.39 -20.76 
n-butano -126.236 310.324 -17.17 -20.9 -125.79 309.91 -16.7 

n-pentano -146.537 349.183 -8.376 -8.37 -146.76 349.45 -8.813 
i-pentano -153.796 335.284 -11.53 -14.82 -153.7 343.74 -14.05 

2 , 3 dimetil butano -184.486 360.024 -8.96 -4.1 -176.8 365.92 -3.125 
Metil ciclopentano -106.295 340.135 35.798 35.8 -106.2 339.9 36.3 

2 etil butano -167.738 374.053 3.417 -9.63    
Ciclohexáno -123.164 298.434 31.78 31.78 -123.3 297.28 31.91 

n metil hexano -196.758 414.492 3.178 3.22    
n-octano -209.23 469.90 16.60 16.4 -208.75 467.23 16 
p-xileno 17.9606 352.651 121.2154 121.2 18.03 352.23 121.4 

p-etil tolueno -2.2604 393.39 129.5094 126.8    
m-etil tolueno -2.9724 398.67 127.2194 126.5    

trimetil benceno -16.0775 385.8176 117.9506 124.6 -15.9 385.6 118.1 
1metil,3propil benceno -23.6134 437.649 135.5934  -29 426.3 133.52 

n-heptano -187.819 427.141 8.372 8 -187.65 427.98 8.165 
Metilciclohexáno -154.816 343.564 27.3 27.3 -154.8 343.3 27.33 

Tolueno 50.0317 319.9544 122.3712 122.1 50.17 320.99 122.2 
Propeno 20.515 266.823 63.179 62.76 19.71 266.6 62.15 
1buteno -0.126 305.802 71.553 71.34 -0.54 307.75 70.27 

2 metil buteno -37.556 332.765 66.487 65.65 -35.3 339.5 66.68 
c-penteno -31.82 335.655 71.386 71.89 -21.3 346.99 78.45 

1metil ciclopenteno -2.404 348.47 98.223  -3.8 326.4 103.8 
2 etil 1 buteno -50.439 384.284 79.111 79.09    

t-2 hexeno -52.461 374.634 79.76 76.49 -42 383.89 87.39 
1 hepteno -62.216 423.999 96.13 95.88 -62.8 425.49 94.83 

Ciclohexeno -7.118 310.946 105.174 106.9 -4.6 310.52 107.7 

 

 

Se puede apreciar que el método de Thinh brinda una buena estimación de las 

propiedades de hidrocarburos con un porcentaje de error menor al 2% para los compuestos 

parafínicos, nafténicos y aromáticos, Para los diferentes compuestos olefínicos se mantiene 

un porcentaje de error menor a 5%. 

Los valores de estas propiedades se establecieron a las condiciones de presión y 

temperatura de proceso de hidroconversión. Al analizar la variación de las propiedades con 

respecto a la temperatura de operación es apreciable que el cambio de estas para los 
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compuestos integrantes de un mismo lump no es significativa a las condiciones 

consideradas con respecto a la variación entre compuestos pertenecientes a distintos 

aglomerados como se muestra en las Figuras 5.3.1, para datos de entalpia. En la Figura 

5.3.1-A es evidente la relación entre la entalpia de los compuestos y el tamaño de la 

molécula, pues los valores de entalpia disminuyen al aumentar el número de átomos de 

carbono. Disminuyen también al ramificarse como se aprecia en las Figuras 5.3.1-B y 

5.3.1-C. finalmente los compuestos aromáticos  presentan los valores más altos (Figura 

5.3.1-D) de todos los grupos de hidrocarburos. 

 
 

 
 

 

 
 

Figura 5.3.1. Valores de Entalpía calculados para algunos compuestos globales con 

respecto a la temperatura de operación. 
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Otro tipo de propiedades como el volumen molar de cada compuesto en fase líquida 

(Vmi) se estimaron mediante el método de contribución de grupos de Elbro [28]. Estos 

valores al igual que los obtenidos anteriormente no presentan variaciones imortantes entre 

compuestos miembros de un mismo lump. En la Figura 5.3.2 Se muestran los valores de 

volumen molar de los componentes globales con respecto a la temperatura. 

 

 

 
 

Figura 5.3.2. Volúmenes molares de algunos hidrocarburos determinados mediante 

el método de Elbro [28] con respecto a la temperatura de operación. 

 

 

5.3.2. Determinación de parámetros de adsorción. 

 

Para el estudio de reacciones catalíticas heterogéneas los términos de adsorción en 

las expresiones de rapidez de reacción tienen gran importancia ya que en ellos se engloban 

todos los fenómenos de transporte para que la reacción se lleve a cabo en el sitio catalítico 

activo. Así como la competición de los diferentes compuestos por el sitio activo. 

Los términos de adsorción presentes en las expresiones de rapidez de reacción del 

modelo de hidroconversión, se calculan para los sitios metálicos y sitios ácidos del 

catalizador como se muestra en las ecuaciones 5.2.16 y 5.2.17 respectivamente. Las 
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constantes de adsorción de Langmuir (KLi) requeridas para este cálculo fueron estimadas a 

partir de la relación entre las constantes de equilibrio de Henry para cada 

pseudocomponente y las concentraciones de saturación de cada uno de ellos sobre la 

superficie porosa de la zeolita HZSM5 y de la alúmina presentes en el catalizador como se 

muestra en la ecuación 5.3.4 [36-41]. 

 

iSAT

iL
iL C

H
K =

        (5.3.4) 

 

Donde HLi, son las constantes de Henry para el componente i, y CSATi su 

concentración de saturación en la superficie del catalizador. 

El parámetro de adsorción considerado es un agrupamiento de fisisorción y 

quimisorción ocurridas en el catalizador, a pesar de que el modelo de langmuir se genera 

para quimisorción, la fuerte adsorción física en las zeolitas presenta un comportamiento 

similar [42]. Ya que se considera una primera fisisorción de los hidrocarburos en los poros 

de la estructura cristalina saturandolos sin cambiar la concentración del los compuestos 

condensados en ellos y permitiendo la adsorción química en los sitios activos de las 

especies activadas [43] 

Las constantes de Henry para determinar el equilibrio ente la fase adsorbida y la 

fase móvil de los compuestos se determinan a partir del cálculo de la entalpía de adsorción 

para cada uno de los pseudocomponentes [9, 44-46] analizados según la ecuación 5.3.5. 
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0       (5.3.5) 

 

Las entalpías de adsorción fueron estimadas teóricamente mediante correlaciones 

matemáticas empleadas en la literatura [9, 47-50]. Dichas correlaciones son dependientes 

del tamaño y estructura de la molécula del hidrocarburo. Las ecuaciones 5.3.6 y 5.3.7 

muestran las correlaciones empleadas para los términos de entapia de adsorción para 

compuestos parafínicos lineales en donde n, es el número de carbonos del grupo de 

hidrocarburos correspondiente. 
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Donde α, β, λ y δ son constantes dependientes de la estructura del compuesto y del 

material donde es adsorbido. Existen numeroso reportes de estos parámetros para Zeolitas 

ZSM22 [37, 38, 46] y USY [36, 39-41, 45, 49, 50], los valores para zeolita HZSM5 se 

estimaron se a partir de datos mostrados por Denayer [9] y Arik [44]. Los valores 

calculados de las constantes de Henry se muestran en la Figura 5.3.3, donde es evidente que 

el valor de las constantes se incrementa con el tamaño de molécula y con la longitud de la 

misma ya que disminuye con el grado de ramificación. 

 

 

 
 

Figura 5.3.3. Relación de las constantes de equilibrio de Henry con la estructura 

molecular y número de carbonos de compuestos parafinicos. 

 

Por su parte, las concentraciones de saturación para cada componente global se 

calculan mediante la relación entre el volumen promedio de poro del catalizador y el 

volumen líquido molar de cada grupo de hidrocarburos [37,39] (Ecuación 5.3.8). 
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Donde Vp (cm3/g) es el volumen de poro de la zeolita HZSM-5 reportado en la 

literatura [51,52] o de la alúmina determinado experimentalmente [53]. VMi (cm3/mol) es el 

volumen líquido molar de cada grupo de hidrocarburos calculados previamente. 

Los valores calculados de las constantes de adsorción (KLi) para algunos 

compuestos parafínicos se presentan en la Figura 5.3.4, donde se aprecia que en el intervalo 

de temperaturas en el cual se lleva a cabo el proceso de hidroconversión catalítica selectiva 

(580K < T > 630K), los valores de las constantes de adsorción para diferentes grupos de 

compuestos disminuye notablemente, así como también la diferencia entre ellos [43]. Por lo 

tanto el uso de una sola constante para un grupo de compuestos dentro en un lump es 

aceptable. En la literatura se encuentran este tipo de aproximaciones en modelos 

fundamentales a alta temperaturas [19, 53]. Al igual que las constantes de Henry, las 

constantes de adsorción también referidas como factores de separación, para los n-alcanos 

son aproximadamente 2 veces mayores comparados con lo de los iso-alcanos, esto es una 

prueba de la selectividad producida por el tamaño de poro de la zeolita ya que este 

comportamiento se incrementa en zeolitas con tamaño de poro menor como la ZSM22 [37]. 

 

 
 

Figura 5.3.4. Variación de las constantes de adsorción para algunos grupos de 

hidrocarburos con respecto a la temperatura. 
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5.3.3. Determinación de las constantes de equilibrio. 

 

Las reacciones de hidroconversión en el esquema global establecido, con excepción 

de las reacciones de desintegración, son consideradas reversibles, por lo que una manera de 

reducir el número de parámetros a ajustar contra datos experimentales es mediante la 

estimación de las constantes de equilibrio químico para las reacciones del esquema global. 

Al estimar las propiedades de los componentes globales del modelo es posible calcular una 

constante de equilibrio para cada reacción global. 

La constante de equilibrio para cada reacción global (i) se estima mediante la 

ecuación 5.3.9, donde la constante global de equilibrio esta en función de la energía de 

Gibbs de reacción [15]. 
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El cambio de energía libre de Gibbs de cada reacción global ΔGºj, es estimada a la 

temperatura de reacción mediante la ecuación 5.3.10 [28], donde Gºi es la energía de Gibbs 

de formación para el compuesto global i, a condiciones estándar (TREF=298K, PREF=1atm), 

ΔHºj es el cambio de entalpia de la reacción global a condiciones estándar (Calor de 

reacción) y el Cpj es la capacidad calorífica de los compuestos globales a la temperatura de 

reacción dada. 
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Los valores estimados de las constantes de equilibrio se muestran en la figura 5.3.5 

con respecto a la temperatura. 

 

 
 

 
Figura 5.3.5. Constantes de Equilibrio de las reacciones globales del modelo de 

hidroconversión con respecto a la temperatura de operación. 
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Se puede apreciar que las variaciones entre los valores de las constantes de 

equilibrio en reacciones de hidrogenación/deshidrogenación para son relativamente 

pequeñas lo que muestra que las variaciones entre reacciones pertenecientes a un mismo 

lump no son de importancia ya que los principales parámetros de variación en los valores 

de las propiedades termodinámicas son el número de átomos de carbono de la molécula y el 

numero de ramificaciones de la misma. 

Los valores estimados para las constantes de equilibrio para las reacciones globales 

fueron comparados con valores reportados en la literatura [1, 9, 10, 43, 53, 54], donde se 

obtuvieron valores similares a las mismas condiciones de operación. 

 

5.3.4. Constantes de rapidez de reacción: Aplicación de la teoría del estado de 

transición. 

 

La ecuación de Arrhenius para los coeficientes cinéticos, probablemente sea la 

ecuación más importante de la cinética química, está formulada desde un punto de vista 

macroscópico y determinada experimentalmente. Sin embargo, para el estudio de los 

coeficientes cinéticos de las reacciones de hidroconversión selectiva es necesario analizar 

estos términos desde en punto de vista molecular. Por lo tanto, los parámetros de rapidez de 

reacción del modelo se expresaron en términos de la teoría del estado de transición [26], El 

uso de las expresiones de esta teoría permite una estimación teórica de los términos de la 

velocidad de reacción desde un punto de vista termodinámico, utilizando para ello las 

propiedades termodinámicas de los componentes globales. 

Desde un enfoque molecular, los compuestos son un grupo de moléculas cuyas 

distribuciones de núcleos atómicos y nubes electrónicas determinan el conjunto de enlaces 

presentes. Estas moléculas no se encuentran estáticas sino en constante movimiento 

presentando 3 grados de libertad de traslación, 3 de rotación (2 para moléculas lineales) y 

3n-6 de vibración (3n-5 para moléculas lineales), donde n es el número de núcleos de la 

molécula [55,56]. Durante una reacción química se lleva a cabo una reorganización de los 

enlaces entre las moléculas. 
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La Teoría del estado de transición o del complejo activado postula que durante la 

reacción química primeramente se forma un complejo activado a partir de los reactivos y 

que posteriormente este complejo se descompone para formar los productos, Suponiendo 

que la desintegración del complejo activado es la etapa limitante y que este se encuentra en 

equilibrio termodinámico con los reactantes. 

Al expresar la teoría del estado de transición comparada con la ecuación de 

Arrhenius la constante de rapidez de reacción puede ser expresada de la siguiente manera 

(ecuación 5.3.11). 
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Donde qt es la función de partición del complejo activado y qr es el producto de las 

funciones de partición de los reactivos, KB, es la constante de Boltzman, h, es la constante 

de planck, Tm, es la temperatura de reacción y E0
≠, es la energía de activación de formación 

del complejo activado. 

La función de partición molar “q”, representa la distribución de moléculas en todos 

los estados de energía disponibles para ellas, y se pueden expresar como el producto de 

funciones de partición por cada grado de libertad de movimiento de la molécula [26, 57] 

como en la ecuación 5.3.12. 

 

symelecvibrotextrotTrans qqqqqqq +++++= int     (5.3.12) 

 

Dado que la formación del complejo es lo suficientemente rápida como para 

considerar que alcanza el equilibrio, es posible considerar el segundo termino de la 

ecuación 5.3.11 como la constante de equilibrio de la reacción de formación del complejo 

activado. De esta manera se puede expresar la ecuación 5.3.11 en términos de la energía 

libre de la reacción de formación del complejo activado ∆G≠ (Ecuación 5.3.13). 
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Expresando la energía libre en términos de la Entalpia y Entropía de la reacción de 

formación del complejo activado, la ecuación para el coeficiente cinético de la reacción 

global se presenta en la ecuación 5.3.14. 
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  (5.3.14) 

 

El cambio de moles entre los reactivos y el complejo activado esta considerado con 

Δν± [57]. Comparando esta ecuación con la ecuación de Arrhenius vemos que el factor pre-

exponencial  que se muestra en la ecuación 5.3.15 se encuentra en términos del cambio de 

entropía de la formación del complejo activado generado en cada reacción global.  
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El llamado factor de frecuencia se estima mediante el cálculo del cambio de 

entropía entre reactivos y el complejo activado. Cálculos similares se encuentran en la 

literatura aplicados a reacciones elementales [39-40, 57-66]. 

Las entropías absolutas (S0i ) del complejo activado y reactivos que se requieren por 

esta metodología, están relacionadas con la función de partición molar mediante la 

ecuación 5.3.16. 
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Por lo tanto al igual que ellas, las entropías absolutas pueden suponerse 

conformadas por contribuciones aditivas de diferentes grados de libertad (Ecuación 5.3.17). 

 
0000

int
000

symelecvibrotextrottransi SSSSSSS +++++=     (5.3.17) 

 

La sumatoria de estas contribuciones a excepción de la aportada por la simetría de la 

molécula conforman la llamada “Entropía estándar intrínseca”, la cual se determina para 

cada componente global mediante el cálculo previo de la entropía estándar empleando el 

método de contribución de grupos propuesto por Thinh [28,30], y posteriormente corregir 

el datos con la aportación correspondiente a la simetría S0sym, la cual debe ser determinada 

de manera independiente (Ecuación 5.3.18). 

 
0

,
0
int,

0
isymii SSS +=
        (5.3.18) 

 

Para la determinación de la contribución entrópica debida a la simetría de la 

molécula, esta debe expresarse en términos del número de simetría de la molécula [57] de 

acuerdo a la ecuación 5.3.19: 

 

)ln(0
, σRS isym −=

        (5.3.19) 

 

La determinación del número de simetría para una molécula requiere de un análisis 

detallado de su estructura espacial determinado el número de ejes de simetría con que 

cuenta como lo establece Benson [29]. Sin embargo el cálculo del número de simetría para 

el complejo activado de una reacción depende de su estructura la cual no se conoce con 

certeza complicando la estimación de la entropía de reacción. Una alternativa empleada por 

Willems [57, 58], es la estimación de la relación entre los números de simetría mediante la 

relación del llamado “factor estadístico” (s) de la molécula. El factor estadístico se define 

como el número de enlaces idénticos que pueden generar una reacción en particular. Este 

término es fácilmente estimable a partir de una idea de la estructura molecular del 

complejo. De esta manera, el número de simetría puede ser estimado mediante el factor 
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estadístico(s), por lo que la entropía absoluta de cada molécula estará determinada por la 

ecuación 5.3.20. 

 

)ln(0
,

0 sRSS intrnsci −=
       (5.3.20) 

 

Los valores de entropía de formación (S0i) de cada componente global se determina 

considerando que las propiedades no se ven alteradas significativamente cuando las 

moléculas presentan grupos funcionales similares [39, 60], posteriormente fueron 

corregidas a la temperatura (Tm) y presión de operación (Pm) según la ecuación 5.3.21. 
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Para el cálculo del cambio de entropía estándar (ΔS≠
Rxn) para la formación del 

complejo activado de cada reacción global, es necesario realizar consideraciones sobre la 

naturaleza del complejo activado, pues sus propiedades difieren del producto final debido a 

que las contribuciones de los grados de libertad de movimiento de la molécula son 

modificados al estar adsorbido en el catalizador y por la elongación de enlaces en el mismo 

[39-41, 60].  

Considerando una posible similitud entre la estructura del complejo activado y el 

producto final tomando en cuenta los mecanismos para las reacciones de hidroconversión 

conocidos, es posible estimar la entropía absoluta del complejo activado a partir del valor 

del producto final de reacción o del intermediario conocido, realizando las correcciones 

necesarias de acuerdo a la estructura propuesta del complejo activado mediante un termino 

de corrección (ΔS±0). Por lo tanto, El cambio de entropía absoluta se calcula considerando 

los cambios en los grados de libertad del complejo activado según la ecuación 5.3.22. 
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Donde ΔSj, Es el cambio de entropía de la reacción j, Sntrnsc, son los valores de 

entropía intrínseca para los reactivos y para la molécula cuya estructura se considera similar 

a la del complejo activado, s es el correspondiente factor estadístico de las moléculas 

involucradas y ΔS±
j, es la corrección del valor de la entropía absoluta del complejo activado 

a partir de la entropía absoluta del compuesto considerado, la cual esta conformada por sus 

respectivas contribuciones como se muestra en la ecuación 5.3.23: 

 

symelecvibrotextrottransi SSSSSSS mmmmmmm Δ+Δ+Δ+Δ+Δ+Δ=Δ int  (5.3.23) 

 

Las correcciones se llevan a cabo sobre las contribuciones entròpicas de la molécula 

y son particulares de cada tipo de reacción. Es bien sabido que las reacciones en los sitios 

ácidos se llevan a cabo mediante la química del ión carbenio [5, 25]. Tomando en cuenta 

los mecanismos establecidos para las reacciones de hidrconversiòn, se considera a un ión 

carbenio adsorbido en la superficie de la zeolita como la especie reaccionante y cuyas 

propiedades serán similares a las del complejo activado [60]. 

Para un caso general la estimación se lleva a cabo considerando, en primer lugar, 

que la molécula adsorbida pierde los grados de libertad correspondientes a la traslación y 

rotación externa, ya que esta se encuentra fija debido a la fuerte adsorción sobre la 

superficie del catalizador. La perdida de estos grados de libertad, incrementa a su vez la 

vibración en los enlaces de la molécula adsorbida, y por lo tanto, la aportación 

correspondiente a la entropía absoluta de la molécula en cuestión. Sin embargo, Dichas 

variaciones en la rotación y vibración de la molécula pueden considerarse insignificantes 

con respecto a las variaciones consideradas como la perdida de la contribución debido al 

movimiento traslacional de la molécula [60-61].  

El aporte a la entropía estándar correspondiente al movimiento de traslación de las 

moléculas del complejo activado, se estima utilizando la ecuación 5.3.24 [60]. Donde N es 

el número de Avogadro, m es la masa molecular y V es el volumen molar del compuesto a 

la temperatura de reacción (T). 

 



 Cap. 5.- Modelo Matemático 

  181 

⎪⎭

⎪
⎬
⎫

⎪⎩

⎪
⎨
⎧

+⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛+

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡ ⋅⋅⋅
⋅=

2
5ln)2(ln 3

2
3

N
V

h
TkmNkS B

Btrans
π

   (5.3.24) 

 

Otra variación considerada en la corrección a la entropía absoluta de la especie 

adsorbida, es la correspondiente a la entropía de adsorción en el estado estándar, la cual se 

calcula considerando una cobertura escasa de la superficie del catalizador [9]. El valor de 

ΔSads se determina mediante la constante de adsorción de Langmuir según la ecuación 

5.3.25 [39, 40, 60]. 

 

)ln( 00
iLiads KRS =Δ         (5.3.25) 

 

Para la estimación de las propiedades del ion carbenio considerado, se utilizó la 

olefina respectiva cuya estructura difiere ya que el ion presenta un electrón desapareado. La 

variación debida a este electrón es considerable y el respectivo aporte de entropía se estima 

con la ecuación 5.3.26 [57]. 

 

)2ln(0 RSelec =         (5.3.26) 

 

La formación del los iones carbenio se lleva a cabo a través de reacciones de 

protonación sobre la superficie de la zeolita HZSM5. Este tipo de reacciones están 

consideradas dentro de cada reacción global por lo que el cambio de entropía debido a la 

reacción de protonación de la olefina en la zeolita debe ser tomada en cuenta. El cambio de 

entropía de las reacciones de protonación se obtiene por la ecuación 5.3.27. 
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      (5.3.27) 

 

Para este cálculo se tomo el valor de la entropía absoluta en estado estándar del ión 

hidrònio H+, reportada por Yaluris et al [60] cuyo valor es de S0
H+ = 26.01 cal/mol K.  
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Finalmente Una corrección general para el cambio de Entropía absoluta (ΔS±0) 

sobre la superficie de la zeolita se muestra en la ecuación 5.3.28. 
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Para el caso de las reacciones de hidrogenación/deshidrogenación que tienen lugar 

sobre los sitios metálicos en la superficie de la alumina, el complejo activado considerado 

es una especie adsorbida por lo que pierde el aporte translacional a la entropía. Y cuenta 

con al menos un electrón desapareado. Por lo que la estimación de la entropía de este 

complejo activado tomara en cuenta estas contribuciones incluyendo a la entropía de 

adsorción sobre el sitio metálico. Los cambios en la contribución entrópica debido a la 

rotación y vibración de la molécula pueden considerarse insignificantes. Por lo tanto la 

corrección general para un complejo activado sobre los sitios metálicos del catalizador es la 

mostrada en la ecuación 5.3.29. Donde K0
m i, es el coeficiente de adsorción de Langmuir 

sobre los sitios metálicos. 
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Utilizando los valores de entropías de reacción ΔSRxn propuestos de esta manera, se 

estimaron los valores para los factores pre-exponenciales de cada reacción global del 

esquema de reacción (Figura 5.2.4) de acuerdo con la ecuación 5.3.15. Estos parámetros 

estimados teóricamente están en función de la temperatura de reacción. La Figura 5.3.6 

muestra los valores de los factores preexponenciales para las reacciones globales de 

hidroconversión con respecto a la temperatura. 
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Figura 5.3.6. Factores preexponecniales de reacciones globales de hidroconversión 

en función de la temperatura. 

 

La temperatura es una variable explicita en las ecuaciones utilizadas para el cálculo 

de los factores preexponenciales de las reacciones de hidroconversión selectiva. Sin 

embargo, como se aprecia en la Figura 5.3.6, los valores logarítmicos de los factores pre-

exponenciales calculados no presentan cambios significativos con respecto a la 

temperatura, siendo el factor preexponencial constante con respecto a la temperatura de 

acuerdo con la ecuación de Arrhenius.  
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Los valores estimados para los factores preexponenciales fueron comparados con 

diferentes valores reportados en la literatura [38, 40, 57, 60, 66, 67-69], encontrando que 

para tipos de reacción similares los estimados generados en este trabajo cuentan con 

ordenes de magnitud equivalentes a los reportados. 

De esta manera, únicamente los términos de energía de activación para cada 

reacción global necesitan ser determinados mediante ajuste contra datos experimentales. 

Esto permite identificar las variaciones en la actividad y selectividad del proceso debidas al 

catalizador en un solo parámetro, siendo este la energía de activación aparente, y considerar 

dentro de este término, parámetros específicos para cada catalizador. 

De acuerdo a la teoría del estado de transición la energía de activación de la 

reacción esta dada por la entalpia de formación del complejo activado como se muestra en 

el término de la derecha de la ecuación 5.3.14. 

Los términos de energía de activación pueden ser expresados con respecto a la 

correlación de Evans-Polany [26, 67], donde los calores de formación (ΔH±) del complejo 

activado son contribuciones aditivas a la energía de activación compuesta, Eo (energía de 

activación intrínseca) y α son contantes características de cada tipo de reacción como se 

muestra en la ecuación 5.3.30 [58,60,]. 

 

HEoEa Δ⋅+= α         (5.3.30) 

 

En la literatura se encuentran propuestas para el cálculo de energías de activación de 

reacciones catalíticas [58, 60, 64, 65, 67, 69-72], lo cual nos permite considerar que las 

energías de activación aparentes estimadas mediante el ajuste contra datos experimentales 

entran compuestas de diversas contribuciones correspondientes a etapas de adsorción, 

protonaciòn y demás etapas comprendidas dentro de las reacciones globales consideradas. 

Por lo tanto se establece que una fracción de estas contribuciones será correspondiente al 

tipo de reacción y otra mas será dependiente del tipo de catalizador utilizado. De esta 

manera se pretende establecer para las reacciones de hidrogenación / deshidrogenación 

sobre sitios metálicos la contribución energética característica de dichas reacciones y 

estimar una contribución característica del metal empleado de acuerdo a la ecuación 5.3.31. 
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mjjG EEEa ±= int       (5.3.31) 

 

Donde EaG, es la energía de activación aparente determinada a partir de datos 

experimentales, Eint, es la contribución inherente a las reacciones de 

hidrogenación/deshidrogenación y Em, es la contribución característica del metal empleado. 

Con los experimentos desarrollados en el presente trabajo se pretende obtener valores de Em 

para las especies de platino y Molibdeno sulfurado empleado en los catalizadores 

bifuncionales desarrollados. Este parámetro será de gran utilidad en el análisis y diseño de 

catalizadores de hidroconversión. 

 

 

5.4 Método de estimación de parámetros. 

 

La estimación de parámetros se lleva a cabo mediante la minimización de la suma 

ponderada del cuadrado de los residuales entre los flujos molares de salida experimentales 

y los establecidos por el modelo [39,73] como se muestra en la ecuación 5.4.1. El sistema 

de ecuaciones diferenciales del modelo se resuelve mediante la aplicación del método de 

Runge-Kutta de cuarto orden. El proceso de minimización se desarrolla ajustando el vector 

de parámetros del modelo “b” es cual es un estimado del vector de parámetros real B 

cuando la optimización es realizada. 
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Donde Fij es el flujo molar de salida evaluado experimentalmente del componente j 

en el experimento i, y donde ^ representa los valores calculados por el modelo. 

Los flujos molares de salida fueron elegidos como respuestas en vez de la rapidez 

neta de reacción para evitar que al usar la velocidad de reacción de cada componente, se 

generen correlaciones entre los valores experimentales para las presiones parciales y de 

rapidez de reacción, utilizadas como variables de entrada, y las variables de respuesta 

generadas por el modelo [39,74]. En caso de que los errores experimentales presenten una 
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distribución normal con media en cero, los factores peso “wi” se obtienen de los elementos 

de la diagonal principal del inverso de la matriz de covarianza de los errores experimentales 

[22, 73, 74]. Por lo general esta matriz no se puede calcular y debe ser estimada. Estos es 

posible cuando se cuenta con repeticiones de experimentos a las mismas condiciones, de 

esta manera los factores peso pueden ser obtenidos de la ecuación 5.4.2. 
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Donde 
k
ijF , es el valor experimental del componente j en el experimento i con las 

condiciones k, mientras que k
jF  es el valor promedio del componente j a las condiciones k.  

 

En caso de no contar con repeticiones para cada experimento, los factores peso 

pueden ser calculados de la ecuación 5.4.3. En donde si m = 0 todas las respuestas son 

igualmente ponderadas, mientras que si m = 1 los factores peso expresan la importancia 

relativa de cada una de las respuestas [39]. 
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En este trabajo la estimación de parámetros fue desarrollada mediante una 

combinación de algoritmos, se empleó  Rosembrock [75] y un Marquardt [76]. El método 

de Rosembrock tiene la particularidad de no divergir cuando los valores de los parámetros 

se encuentran lejos del valor óptimo [74, 75], por lo que se aplica primero este método para 

encontrar la dirección apropiada de búsqueda para un posible valor óptimo. Solo entonces 

el método de Marquardt puede ser empleado para llegar al valor óptimo global. 
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Para este trabajo se emplearon y adecuaron códigos evaluados de los métodos de 

Rosenbrock, Marquardt y análisis estadístico [77] al programa de ajuste desarrollado. 

 

5.4.1. Métodos de análisis estadístico. 

 

El análisis estadístico se incorpora para evaluar los resultados del proceso de ajuste 

de parámetros, este análisis incluye la prueba F para la significancia de la regresión y una 

prueba t-student para la significancia individual de cada parámetro. Para estas pruebas se 

emplearon límites de confianza del 95%. 

En el caso de la prueba de significancia de la regresión global los valores de F se 

calculan como la relación entre la suma de cuadrados de la regresión y la residual con 

respecto a sus respectivos grados de libertad de acuerdo a la ecuación 5.4.5 [78]. 
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Para que la regresión sea significativa el valor calculado de Fregres-debe se mayor 

que los valores Fnpar, nob nresp – npar tabulados para un nivel de confianza del 95% (Ecuación 

5.4.6). 

 

( ) ( ) ( ) ( ) iinparnrespnobiiiinparnrespnobi bVtbbbVtb ,, 95.095.0 −− +<<−
  (5.4.6) 

 

Donde tnob nresp – npar(0.95) es el valor tabulado para un nivel de confianza del 95%, 

mientras que V(b)i,j es el elemento de la diagonal para la i-esima fila de la matriz de 

covarianza V(b) de los valores de los parámetros bi, obtenida mediante la ecuación 5.4.7 

[78]. 
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Donde Ji es el jacobiano del i-esimo componente de acuerdo a la ecuación 5.4.8:  
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En la matriz del jacobiano de l componente i, el elemento en la columna k y fila j 

representa la derivada parcial de la respuesta del componente i (Fi) con respecto al 

parámetro bk a las condiciones de reacción del experimento j y con los valores finales del 

parámetro. 

Finalmente se emplean los coeficientes para una correlación binaria lineal para 

evaluar la presencia de una correlación entre los valores de los diferentes parámetros 

estimados como se muestra en la ecuación 5.4.9 [78,79]. 
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      (Ec. 5.4.9) 

 

Los valores absolutos de ρi,j son indicadores de la existencia de una relación lineal 

entre los valores estimados de los parámetros correspondientes i y j. El valor del parámetro 

i determina el valor del parámetro j proporcionalmente a la cercanía de ρi,j a la unidad e 

inversamente a la cercanía de ρi,j a -1. Por lo tanto, valores absolutos de ρi,j ≈ 1 indican que 

los parámetros i y j no son independientes entre sí. Valores cercanos a cero corresponden a 

una independencia entre ambos parámetros, indicando que no produce cambios en las 

respuestas calculadas y por lo tanto en la suma de cuadrados residuales de manera 

significativa. 
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CAPITULO VI 
 

RESULTADOS GENERALES DEL MODELAMIENTO DEL ESQUEMA DE 

REACCIÓN DEL PROCESO DE HCS. 

 

 

6.1 Introducción. 

 

A continuación se presentan los resultados obtenidos empleando el modelo de 

reacción para el proceso de Hidroconversión Catalítica Selectiva formulado en el capítulo 

5. En donde los parámetros de reacción se ajustan utilizando los datos experimentales 

presentados en el capítulo 4. El ajuste de parámetros se llevo a cabo utilizando datos de 

actividad catalítica para catalizadores bifuncionales de Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 en forma 

sulfurada y de Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5, cuyos resultados se comentan en la sección 6.2. 

Una vez ajustados y estimados los parámetros cinéticos requeridos por el modelo, en 

la sección 6.3, se analiza su respuesta en actividad y selectividad catalítica ante variaciones 

de parámetros físicos fundamentales del proceso tales como temperatura de operación del 

proceso y la formulación del catalizador bifuncional expresada en términos del balance 

entre las funciones ácida y metálica (hidrogenante) del catalizador. Finalmente en la 

sección 6.4 se utiliza al modelo de reacción para simular los cambios en el RON y el barril 

de Octano de la mezcla modelo de gasolina durante el proceso de hidroconversión 

comparándola con datos calculados experimentalmente para mediante el modelo determinar 

la relación ácido/metal óptima para brindar la máxima ganancia en barril de octano de la 

mezcla hidroconvertida. 

 

6.2 Ajuste de parámetros cinéticos aparentes. 

 

El modelo de reacción para el proceso de hidroconversión propuesto en la Figura 

5.2.2, consta de 13 reacciones globales, 15 compuestos globales o “Lumps”, cuenta con 8 

variables de respuesta, ya que las olefinas se mantienen en concentraciones cercanas a cero, 

y requiere de 30 parámetros correspondientes a los términos de adsorción de hidrocarburos 
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sobre la superficie del catalizador, 11 contantes de equilibrio y 26 parámetros cinéticos 

conformados por factores de frecuencia y energías de activación. De los cuales solo los 13 

parámetros que corresponden a las energías de activación aparente son estimadas mediante 

el ajuste contra datos experimentales, mientras que los 13 restantes, correspondientes a los 

factores de frecuencia, se estiman  de manera teórica como se detalla en el capitulo anterior. 

El modelo se ajustó de manera independiente sobre catalizadores de Pt(0.05%)/Al2O3 

+ HZSM5 y de Mo(6%)Al2O3 + HZSM5. Los parámetros calculados teóricamente fueron 

los mismos para ambos sistemas por lo que la diferencia entre la actividad y selectividad de 

ambos sistemas catalíticos se concentra en la energía de activación aparente por lo que se 

obtienen valores de ajuste para cada metal. 

Los catalizadores de platino (Pt/Al2O3 + HZSM5) no generan compuestos 

paranínficos de 5 y 6 carbonos en cantidades considerables, por lo que las reacciones 

globales correspondientes a la dimerización-Desintegraciòn y a la hidrogenación de 

olefinas C5 no tienen lugar en este sistema [1, 2]. Sin embargo, el ajuste se realizó con el 

esquema global completo al igual que para los catalizadores de Molibdeno sulfurado 

(Mo(6%)Al2O3 + HZSM5). 

La Figura 6.2.1 muestra las gráficas de Paridad del modelo y datos experimentales de 

las reacciones de hidroconversiòn sobre un catalizador Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 a 

conversiones globales menores al 50% a las condiciones establecidas en el capítulo 4. Estas 

gráficas muestran la aproximación del ajuste realizado. 

Los gráficos correspondientes a los compuestos globales de aromáticos alquilados y 

parafinas de 5 y 6 carbonos, muestran que los valores experimentales para los rendimientos 

estos compuestos son cercanos a cero sobre catalizadores de platino. Por lo tanto la fracción 

molar en el efluente es baja para los productos de alquilación del tolueno y al no llevarse a 

cabo la ruta de dimerización-desintegración no se detectan pentanos o hexanos.  

En el caso del tolueno el modelo predice conversiones menores a las calculadas 

experimentalmente, esto se debe a que el modelo no cuenta con una respuesta que permita 

discernir entre el tolueno alquilado y el generado mediante reacciones de aromatización 

sobre los sitios catalíticos de platino. Por lo que la precisión del modelo para la estimación 

de la composición del tolueno disminuye con la conversión global como se observa en la 

Figura 6.2.1 correspondiente al tolueno. 
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Figura 6.2.1. Gráficas de paridad del modelo de hidroconversión vs datos 

experimentales sobre Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 a 315ºC y 28 Kg/cm2, (-) Valor calculado por 

el modelo, (♦) Valor Experimental. 
 

 

Los compuestos globales considerados en el esquema de reacción propuesto, 

presentan un ajuste aceptable (Figura 6.2.1). Por su parte, los compuestos olefínicos se 

encuentran en un estado pseudoestacionario con concentraciones cercanas a cero a 

cualquier porcentaje de conversión. El modelo reproduce este comportamiento generando 

gráficas de paridad nulas, similares a la correspondiente para los pentanos. El ajuste general 

del modelo es bastante aproximado.  
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Por su parte el ajuste de parámetros para el proceso de hidroconversiòn sobre 

catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 se desarrollo de manera independiente y se 

muestra en la Figura 6.2.2. Obteniendo mejores resultados debido a que las todas las rutas 

de reacción consideradas en el modelo de hidroconversión tienen lugar sobre estos 

catalizadores. 

 

 
 

Figura 6.2.2. Gráficos de paridad del modelo de hidroconversión vs datos 

experimentales sobre Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 a 315ºC y 28 Kg/cm2, (-) Valor calculado por el 

modelo, (♦) Valor Experimental. 
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En el catalizador de Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 se obtiene un excelente ajuste del 

modelo contra datos experimentales. El componente global para pentanos y hexanos 

presenta rendimientos considerables y un adecuado ajuste al igual que los demás 

compuestos parafínicos como se aprecia en la Figura 6.2.2. En este catalizador las 

reacciones de aromatización son de menor importancia comparadas con los catalizadores de 

Platino [3, 4, 5]. Por lo que el modelo logra un mejor ajuste tanto para el tolueno como para 

los productos de alquilación del mismo. 

Al igual que en el ajuste anterior con catalizadores de platino, los compuestos 

olefínicos generados sobre catalizadores de molibdeno sulfurado, presentan fracciones 

molares cercanas a cero sin mostrar tendencia alguna con respecto a la conversión global. 

Este comportamiento es bien reproducido por el modelo de hidroconversión formulado. 

En el caso de los nafténicos, los compuestos dimetilciclopentanos (MCPA) producto 

de reacciones de reducción de anillo del metilciclohexano, solo son detectables a 

conversiones intermedias (20% - 50%).  

Con el ajuste de parámetros desarrollado para cada catalizador se determinaron 

valores para las energías de activación aparentes para cada reacción global considerada en 

el esquema de reacción de hidroconversión. Cabe señalar que el término “aparente” es 

necesario ya que estos valores engloban aspectos referentes a los fenómenos de difusión 

sobre el sistema de poros de la zeolita, de adsorción sobre los diferentes sitios catalíticos y 

de reacciones de protonación y demás involucradas en cada reacción global del modelo. 

Los valores estimados para las energías de activación aparentes de las reacciones 

globales de hidroconversión se presentan en la Tabla 6.2.1. En ella se muestran los valores 

calculados para los dos tipos de catalizadores bifuncionales estudiados y muestra los 

intervalos de confianza correspondientes para cada componente global. 
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Tabla 6.2.1 Energías de activación aparentes estimadas por ajuste contra datos 

experimentales de hidroconversión sobre catalizadores bifuncionales ácido/metal con los 

correspondientes intervalos de confianza al 95%. 

 

Energías de Activación Aparentes (KJ/mol) 

Sitios Metálicos  Mo /Al2O3 + HZSM5 Pt /Al2O3 + HZSM5 

Deshidrogenación n-C7 117.44 ± 0.1699 117.76 ± 4.5775 

Deshidrogenación MCHA 173.62 ± 2.9643 175.27 ± 10.5588 

Hidrogenación  i-O7 21.31 ± 0.000659 22.515 ± 0.000835 

Hidrogenación i-O4 10.202 ± 0. 1742 26.415 ± 1.6737 

Hidrogenación i-O5 31.879 ± 0.00001 374.57 ± 21.5687 

Hidrogenación MCPE 60.324 ± 0.00001 51.666 ± 0.00001 

Aromatización MCHE 0.0104 ± 0.000244 838.85 ± 8.965 

Sitios Ácidos  Mo /Al2O3 + HZSM5 Pt /Al2O3 + HZSM5 

Isomerización  i-O7 47.461 ± 0.1278 45.083 ± 1.2586 

Reducción de anillo MCHE 916.44 ± 104.95 68.444 ± 0.9061 

Desintegración  (Escisión β) 140.69 ± 0.0618 138.30 ± 0.0486 

Dimerización-Desintegración 104.81 ± 0.00001 709.08 ± 0.00001 

Apertura de anillo MCPE 107.11 ± 0.4458 856.20 ± 43.0644 

Alquilación Aromática  20.21 ± 0.0306 51.396 ± 0.7956 
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Los valores de las contantes de rapidez de reacción aparentes calculadas a partir de 

las energías de activación estimadas para catalizadores bifuncionales de molibdeno y 

platino se muestran en la Tabla 6.2.2. 

 

Tabla 6.2.2. Parámetros cinéticos de la velocidad de reacción aparente estimados por 

ajuste contra datos experimentales de hidroconversión sobre catalizadores bifuncionales 

ácido/metal. 

 

Parámetros cinéticos de la velocidad de reacción aparente (Mol/Molsite PA h). 

(*Mol/Molsite PA
2 h) 

Sitios Metálicos  Mo /Al2O3 + HZSM5 Pt /Al2O3 + HZSM5 

Deshidrogenación n-C7 1.23e04 ± 4.19e02 1.32e04 ± 8.05e03 

Deshidrogenación MCHA 3.64e03 ± 1.65e03 2.61e03 ± 2.61e03 

Hidrogenación  i-O7 6.85e03 ± 9.23e-01 6.05e03 ± 1.03e00 

Hidrogenación i-O4 2.30e05 ± 8.06e03 8.34e03 ± 2.42e03 

Hidrogenación i-O5 1.32e03 ± 2.71e-03 7.75e-28 ± 1.59e-33 

Hidrogenación MCPE 2.16e04 ± 4.42e-02 1.15e05 ± 2.35e-01 

Aromatización MCHE 2.56e-07 ± 2.86e-08 6.68e-39 ± 5.62e-39 

Sitios Ácidos  Mo /Al2O3 + HZSM5 Pt /Al2O3 + HZSM5 

Isomerización  i-O7 1.29e03 ± 3.33e01 2.10e03 ± 4.76e02 

Reducción de anillo MCHE 6.81e-63 ± 5.12e-63 2.60e02 ± 4.41e01 

Desintegración  (Escisión β) 1.38e03 ± 1.74e01 2.26e03 ± 2.23e01 

Dimerización-Desintegración* 2.34e05 ± 4.78e-01 3.77e-49 ± 7.72e-55 

Apertura de anillo MCPE 1.54e01 ± 1.34e00 3.77e-66 ± 1.76e-66 

Alquilación Aromática*  1.59e03 ± 9.91e00 2.55e00 ± 3.84e-01 
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Las diferencias entre catalizadores de platino y molibdeno sulfurado son básicamente 

la relación entre la llamada hidroconversión “ideal” brindada por el platino y un 

comportamiento no ideal representado por una actividad hidrogenante menor, como la del 

molibdeno sulfurado, que no alcanza el estado de equilibrio con respecto a las reacciones 

sobre sitios ácidos [2]. 

Según el mecanismo bifuncional establecido [6, 7] las principales diferencias entre 

los datos energía de activación, estimados con catalizadores de platino y molibdeno 

sulfurado, deben presentarse sobre los datos correspondientes a las reacciones de 

hidrogenación/des hidrogenación llevadas a cabo sobre sitios metálicos, mientras que los 

datos de reacciones de arreglo estructural sobre sitios ácido presentarían variaciones muy 

inferiores. Ya que, a causa del mezclado mecánico empleado en la preparación de los 

catalizadores, la función ácida del catalizador no es alterada. Sin embargo, los parámetros 

determinados se encuentran diferencias significativas en parámetros ajustados para ambos 

tipos de reacciones catalíticas. Esto es a consecuencia de las correlaciones existentes entre 

los diferentes parámetros determinados en el ajuste. Ya que existe dependencia entre los 

valores de algunos parámetros correspondientes a las reacciones de arreglo molecular y los 

respectivos parámetros para las reacciones de hidrogenación/des hidrogenación. 

Esto se puede corroborar en la matriz de correlación de cada sistema, donde los 

valores fuera de la diagonal principal son diferentes de cero indicando correlación entre los 

parámetros involucrados. 

Al analizar los valores determinados para las energías de activación aparentes 

mostradas en la Tabla 6.2.1, podemos ver que los valores estimados para las reacciones de 

hidrogenación sobre catalizadores de Mo /Al2O3 + HZSM5, presentan valores similares 

comparados con los catalizadores de platino con excepción de las reacciones de 

hidrogenación de pentenos y de aromatización las cuales no se llevan a cabo sobre ambos 

catalizadores. Los valores ligeramente mayores de energía de activación presentados para 

catalizadores de platino con respecto a los de molibdeno, no son representativos de la 

mayor actividad hidrogenante del platino. Estos valores son derivados de una mayor 

entalpía de adsorción en los catalizadores de platino, puesto que los parámetros cinéticos 

considerados son “aparentes” e involucran los fenómenos de adsorción en los diferentes 

sitios catalíticos. Sin embargo, en las reacciones de arreglo molecular sobre sitios ácidos se 
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observan valores similares para las reacciones que tienen lugar en ambos catalizadores 

como son la isomerización de heptenos y la desintegración vía escisión en la posición beta. 

Los catalizadores de molibdeno sulfurado presentan valores ligeramente superiores lo cual 

concuerda con la menor capacidad hidrogenante del molibdeno sulfurado comparada con la 

del platino. 

En las reacciones de alquilación aromática también se obtienen valores similares, sin 

embargo el catalizador de platino presenta un valor mayor debido a que sobre este 

catalizador la selectividad hacia productos de isomerización es menor ya que los 

fragmentos olefínicos son más fácilmente hidrogenados (EHyd C4 < EAlq) a diferencia de los 

catalizadores de Molibdeno sulfurado donde la energía de activación aparente para la 

alquilación es menor que la correspondiente a la hidrogenación de los fragmentos 

olefínicos. 

Reacciones propias de catalizadores con balance ácido/metal alto como las de 

dimerización-desintegración de olefinas y apertura de anillo para los compuestos 

nafténicos, se ven disminuidas en catalizadores de platino debido a que los compuestos son 

hidrogenados antes de llevar a cabo este tipo de reacciones por lo que las energías de 

activación aparentes presenta valores 7 veces mayores con respecto a los catalizadores de 

molibdeno sulfurado. 

Los valores estimados para las energías de activación aparentes se compararon con 

valores reportados en la literatura encontrando que estos son similares [8-16]. Martens et al. 

[8] presenta valores similares de energías de activación para reacciones de isomerización y 

desintegración sobre catalizadores Pt/US-Y. Sobre catalizadores similares Svoboda et al. 

[9] presenta energías de activación para etapas elementales de las reacciones de 

isomerización y desintegración. Los cuales al ser agrupados concuerdan con los valores 

estimados para este tipo de catalizadores. Datos similares a los reportados en este trabajo, 

se reportan por Broadbelt [10]. Thybaut et al presenta valores similares para reacciones de 

isomerización y desintegración [11, 12] e hidrogenación de tolueno [13]. Otros autores 

como Watson [14] presentan energías de activación intrínseca “Eo” utilizando la expresión 

de Polany (Ecuación 5.3.30) donde a los valores finales para las entalpias de activación 

presentan valores del mismo orden de magnitud para los mismos tipos de reacciones.  
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Por otra parte los valores de las contantes cinéticas aparentes estimadas por el 

modelo, son un orden de magnitud mayor a valores reportados en la literatura para 

reacciones similares [17, 18] debido a que los valores calculados para reacciones globales 

involucran mas términos que los parámetros de velocidad para reacciones con compuestos 

modelo. Podemos ver que los valores de velocidad para las reacciones de aromatización son 

cercanos a cero lo cual indica la poca importancia de este tipo de reacciones sobre los 

catalizadores evaluados. Otros parámetros que toman valores nulos son las reacciones de 

dimerización-desintegración e hidrogenación de pentanos sobre catalizadores de platino y 

de reducción de anillo del metilciclohexano sobre catalizadores de molibdeno sulfurado 

indicando que estas reacciones globales no se presentan en el catalizador correspondiente. 

 

 

6.2.1 Estimación de un parámetro dependiente del catalizador 

 

En el esquema global de reacción del proceso de hidroconversión desarrollado en este 

trabajo, no solo los valores estimados para las energías de activación de las reacciones de 

hidrogenación/deshidrogenaciòn son quienes provocan las diferencias entre la actividad y 

selectividad de los catalizadores bifuncionales. Por lo tanto se plantea establecer dentro de 

los valores de energía de activación una contribución característica del tipo de catalizador 

empleado. Este parámetro será dependiente del catalizador y corresponde a las diferencias 

en la capacidad hidrogenante del tipo de metal utilizado en el catalizador. Este parámetro 

correspondiente a la hidrogenación se aplica tanto a reacciones sobre sitios metálicos y 

ácidos debido a que los valores de la energía de activación aparente para ambos tipos de 

reacción se ven modificados. 

En la literatura se plantean la división del los valores de energía de activación de 

acuerdo a la ley de Polany [19, 20], mostrada en la ecuación 5.3.33, en este caso se plantea 

que la diferencia entre las capacidades hidrogenantes del catalizador pueden ser 

concentradas en una sola contribución aditiva dependiente del tipo de metal utilizado en el 

catalizador bifuncional definida como “parámetro de hidrogenación” (Em).como se mostro 

en la ecuación 5.3.31. 
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Relacionando los datos del modelo para ambos catalizadores bifuncionales y 

unificando el ajuste tomando en cuenta la cantidad de sitios catalíticos hidrogenantes en 

ambos catalizadores, se estiman los parámetros de hidrogenación correspondientes al 

platino y al molibdeno sulfurado mostrados en la Tabla 6.2.3. 

En las correlaciones mostradas por el comportamiento del modelo se estimó que un 

sitio catalítico de platino presenta una actividad hidrogenante equivalente a 

aproximadamente 120 sitios de molibdeno sulfurado. Con esta relación se determinan las 

diferencias entre las energías de activación de las reacciones globales de hidroconversión 

sobre los diferentes catalizadores bifuncionales.  

Las principales diferencias entre los catalizadores de molibdeno y platino se 

concentran en las reacciones de dimerización-desintegración y aromatización las cuales 

presentan valores considerablemente mayores debido a que dichas reacciones no tienen 

lugar sobre catalizadores de platino. Las reacciones de reducción de anillo para nafténicos 

se ven disminuidas sobre catalizadores de molibdeno promoviendo las de apertura de 

anillo. Sobre los catalizadores de platino se observa el caso contrario donde el rendimiento 

de dimetil-ciclopentanos es favorecido, lo que se ve reflejado en las contribuciones a la 

energía de activación mostradas en la Tabla 6.2.3. 

la energía de activación de los sitios metálicos se pondera de acuerdo a la actividad 

hidrogenante de cada uno de ellos, se considera una fracción base de la energía de 

activación de cada reacción global, tomando el valor mínimo calculado simplemente para 

manejar valores positivos en las contribuciones aditivas a la energía de activación 

correspondientes a la capacidad hidrogenante de cada tipo de metal, en este caso molibdeno 

y platino. La fracción del valor de la energía de activación aparente correspondiente al tipo 

de reacción es la misma para ambos sistemas. De esta manera el modelo establece 

parámetros generales y puede ser empleado indistintamente con catalizadores de Mo/Al2O3 

+ HZSM5 y Pt/Al2O3 + HZSM5. La adición de sistemas catalíticos similares con diferente 

metal puede ser incluida para ampliar la utilidad del modelo propuesto. 
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Tabla 6.2.3. Valores de los parámetros de hidrogenación propuestos para las energías 

de activación aparente de hidrogenación/deshidrogenaciòn sobre catalizadores Mo/Al2O3 + 

HZSM5 y Pt/Al2O3 + HZSM5. 

 

Contribuciones a las Energías de Activación Aparentes 

Intrínsecos al Tipo de Metal del Catalizador (KJ/mol) 

Sitios Metálicos Ea Mo /Al2O3 + HZSM5 Pt /Al2O3 + HZSM5 

Deshidrogenación n-C7 117.44 0.0 0.32 

Deshidrogenación MCHA 173.57 0.0 1.56 

Hidrogenación  i-O7 21.303 0.0 1.21 

Hidrogenación i-O4 10.2002 0.0 14.5418 

Hidrogenación i-O5 31.879 0.0 342.689 

Hidrogenación MCPE 52.73 7.594 0.0 

Aromatización MCHE 0.010258 0.0 838.8397 

Sitios Ácidos   

Isomerización  i-O7 46.342 1.118 0.0 

Reducción de anillo MCHE 69.354 847.086 0.0 

Desintegración  (Escisión β) 139.045 1.645 0.0 

Dimerización-Desintegración 104.81 0.0 604.27 

Apertura de anillo MCPE 107.11 0.0 749.09 

Alquilación Aromática 20.205 0.0 31.191 
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6.3 Análisis paramétrico y validación del modelo. 

 

Con los parámetros de velocidad aparente de reacción del modelo, determinados en la 

sección anterior mediante el ajuste contra datos experimentales sobre catalizadores de 

Mo/Al2O3 + HZSM5 y Pt/Al2O3 + HZSM5, se analiza la respuesta del modelo con respecto 

a variaciones en los principales parámetros de control del proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva como son la temperatura del proceso y la formulación del catalizador 

bifuncional medida como la relación de las funciones ácida y metálica del mismo. 

Posteriormente la simulación del modelo será contrastada con datos de hidroconversión 

determinados experimentalmente.  

 

 

6.3.1 Efecto de la temperatura de operación en el modelo de reacción. 

 

El comportamiento de las reacciones de hidroconversión no depende solamente del 

catalizador, si no también son altamente dependientes de las condiciones de proceso y 

principalmente de la temperatura. Las reacciones de hidroconversión como la 

hidrogenación sobre sitios metálicos, son reversibles y exotérmicas al igual que las 

reacciones de isomerización y alquilación sobre sitios ácidos [21]. Sin embargo las 

reacciones de desintegración son irreversibles y ligeramente exotérmicas por lo que la 

selectividad se inclina hacia este tipo de productos a temperaturas elevadas de acuerdo con 

la ley de Arrhenius. 

En las Figuras 6.3.1 y 6.3.2, se muestra una comparación de los datos calculados por 

el modelo y datos experimentales de hidroconversión ante cambios de temperatura de 

operación para catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 y Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 

respectivamente. Se puede apreciar que la respuesta cualitativa del modelo ante variaciones 

de temperatura coincide con datos experimentales de hidroconversión. Cuantitativamente se 

presentan desviaciones considerables en la precisión de los valores calculados por el 

modelamiento con respecto a los datos experimentales. Esto es atribuible a las 

características del modelamiento mediante reacciones globales, ya que esta técnica no 
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reproduce las variaciones particulares de cada reacción presente en el proceso. Así mismo 

solo se consideran los grupos de reacciones de rendimiento considerable, que repercuten en 

el número de octano de las corrientes de hidrocarburos como se menciono en el capítulo I. 

Por lo tanto no se consideran las variaciones a la distribución de productos por reacciones 

de menor importancia pero que se ven beneficiadas al incrementar la temperatura con 

respecto a la recomendada para el proceso de hidroconversión, como son las reacciones de 

hidrogenólisis y de ciclización que incrementan los productos parafínicos de 4, 5 y 6 

átomos de carbono y compuestos cíclicos respectivamente. 

La presencia de reacciones secundarias a temperaturas altas modifica también la 

precisión del modelo en la conversión de los reactivos ya que ante velocidades iníciales de 

reacción altas provocadas por la pérdida de reactivos debido a reacciones secundarias, el 

modelo predice conversiones mayores con relación a las calculadas experimentalmente a 

tiempos de residencia altos. Estas desviaciones del modelo se presentan principalmente en 

compuestos cuyo rendimiento es pequeño por lo que el porcentaje de error generado por el 

modelo con respecto a la conversión global es menor al 5% y en todos los casos al error 

experimental estimado. 

Los productos cuyo rendimiento se modifica por la temperatura son  principalmente 

los productos de desintegración que son bien representados por el modelo propuesto para 

ambos catalizadores. Por su parte las reacciones de alquilación aromática e isomerización 

muestran cambios menores ante las variaciones de temperatura los cuales se ven 

exagerados por el modelo debido a que las consideraciones teóricas del modelo no 

consideran algunas de las reacciones involucradas en la formación de estos productos. 

Los compuestos de 5 y 6 átomos de carbono producto de reacciones de dimerización 

desintegración solo se presentan de manera considerable sobre catalizadores de platino por 

lo que el modelo predice un rendimiento nulo a pesar de que experimentalmente se detectan 

trazas de estos compuestos menores al 0.04%mol de los productos globales como se 

observa en la Tabla 6.2.2. Sin embargo sobre catalizadores de molibdeno sulfurado estos 

productos son de importancia y se comportan como productos de desintegración siendo 

bien representados por el modelo.  
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Figura 6.3.1. Efecto de la temperatura sobre la selectividad del modelo de hidroconversión 

catalítica selectiva empleando catalizadores de Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5. (-) % mol 

calculado, (■) Valor Exp. 275°C, (♦) Valor Exp. 315°C, (▲) Valor Exp. 355°C. 
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Figura 6.3.2. Efecto de la temperatura sobre la selectividad del modelo de hidroconversión 

catalítica selectiva empleando catalizadores de Mo(6%)/Al2O3+HZSM5. (-) % mol 

calculado, (■) Valor Exp. 275°C, (♦) Valor Exp. 315°C, (▲) Valor Exp. 355°C. 



 Cap. 6.- Resultados Generales Del Modelamiento Del Esquema de Reacción Del Proceso De HCS 

  212 

Los productos de isomerización del n-heptano y el metil-ciclohexano se ven 

modificados de manera más discreta ante cambios de temperatura. Al igual que la actividad 

general su rendimiento se incrementa con la temperatura, sin embargo a tiempos de 

residencia mayores los rendimientos a alta temperatura disminuyen debido a que la 

selectividad del proceso se inclina hacia las reacciones de desintegración de estos 

compuestos. Con excepción de los dimetil-ciclopentanos sobre catalizadores de platino los 

cuales presentas resistencia a reacciones de desintegración. 

Un incremento en la precisión del modelo actual requeriría la implementación de 

rutas de reacción más detalladas duplicando el número de lumps considerados y los 

requerimientos de experimentación sin aportar una mejora evidente en el comportamiento 

del modelo. 

Utilizando el criterio establecido anteriormente, se puede concluir que el modelo 

predice de manera aceptable el comportamiento global del proceso de hidroconversión, ante 

variaciones de temperatura, tanto cualitativa como cuantitativamente y es por lo tanto una 

herramienta eficiente para analizar las variaciones en la distribución de productos con 

respecto a la temperatura de reacción.  

El análisis térmico se realizó en un intervalo de temperaturas amplio, que abarca 

desde 235°C (508K) a 395°C (648K), el cual es mucho más amplio que el propuesto para el 

proceso de hidroconversión catalítica selectiva sobre catalizadores de relación ácido/metal 

intermedia. 

La actividad del catalizador y la conversión global se incrementa con la temperatura 

debido a las características termodinámicas de las reacciones involucradas. El tolueno en 

particular comienza a presentar incrementos notables en su conversión a partir de 315°C. 

Al modificar la temperatura de operación en el modelo de hidroconversión 

desarrollado la selectividad del proceso se inclina principalmente hacia productos de 

desintegración (C4) ya que su rendimiento se incrementa en un 60% al aumentar la 

temperatura de proceso en un 10%, como se aprecia en la Figura 6.3.3, para catalizadores 

de Pt/Al2O3 + HZSM5 y en la Figura 6.3.4, para catalizadores de Mo /Al2O3 + HZSM5. 

Este incremento disminuye hasta desaparecer a temperaturas superiores a los 355°C 

(628K). Por otro lado, los rendimientos de los productos de las reacciones de isomerización 

(iC7) son los principales afectados. A temperaturas menores a 295°C (568 K), los 
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productos de isomerización incrementan su rendimiento con la temperatura. A temperaturas 

mayores, estos rendimientos disminuyen en un 35% ante incrementos de temperatura del 

10%. Este comportamiento es debido a que a temperaturas altas la selectividad hacia las 

reacciones de desintegración aumenta significativamente, por lo que los productos de 

isomerización son desintegrados fácilmente disminuyendo su rendimiento final. 

Los productos de reacciones de reducción de anillo (MCPA) no presentan este 

comportamiento ya que su rendimiento se incrementa con la temperatura, sin embargo a 

temperaturas mayores a 628K  este rendimiento disminuye como se menciono 

anteriormente. Estas observaciones coinciden con las reportadas por Degnan [1]. 

Los productos de alquilación aromática (Aq) incrementan su rendimiento con la 

temperatura en aproximadamente un 50%, debido al aumento de fragmentos olefínicos 

producto de reacciones de desintegración que son beneficiadas a altas temperaturas. Sin 

embargo este incremento solo se mantiene a tiempos de residencia pequeños debido a que a 

tiempos de residencia mayores la selectividad del proceso se orienta hacia las reacciones de 

desintegración que disminuyen la concentración de estos compuestos. A temperaturas 

mayores a 355°C este incremento se estanca a tiempos de residencia mayores a 2 min 

(1/WHSV). Este comportamiento es similar tanto en catalizadores de platino como de 

molibdeno sulfurado. No obstante de que el rendimiento de estos compuestos sobre platino 

es pequeño. 

Los productos de las reacciones de dimerización desintegración sobre catalizadores 

de molibdeno presentan un comportamiento similar a los productos de desintegración C4 

incrementando su rendimiento al elevar la temperatura. 

Los Figuras 6.3.3 y 6.3.4 muestran el comportamiento del proceso de hidroconversión 

catalítica selectiva calculado por el modelo propuesto. Estos datos de reacción propuestos 

por el modelo representan una manera rápida eficiente y económica de analizar el proceso 

de hidroconversión con el fin de controlar y optimizar dicho proceso a tiempos de 

residencia cortos con respecto a la temperatura. Al analizar las curvas correspondientes 

podemos concluir que el proceso debe hacerse a tiempos de residencia pequeños ya que 

rápidamente alcanzan los valores máximos de rendimiento y a temperaturas inferiores a los 

335°C (600K) para evitar desintegración excesiva y pérdidas en el rendimiento liquido. Lo 

cual concuerda con la temperatura recomendada para el proceso de 315°C (588K) [22] 
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Figura 6.3.3. Comportamiento de flujos molares del modelo de hidroconversión 

catalítica selectiva empleando catalizadores de Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 ante variaciones 

en la temperatura de operación. 
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Figura 6.3.4. Comportamiento de flujos molares del modelo de hidroconversión 

catalítica selectiva empleando catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 + HZSM5 ante variaciones 

en la temperatura de operación.  
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Es necesario mencionar que a tiempos de residencia más grandes, se incrementa el 

número de reacciones presentes las cuales no son consideradas en este modelo por lo que el 

comportamiento del proceso presentara desviaciones mayores con respecto a las calculadas 

por el modelo. 

 

6.3.2 Efecto de la relación ácido/metal en el modelamiento de la distribución de 

productos de la hidroconversión selectiva. 

 

Uno de los principales objetivos de este trabajo es justamente el análisis del proceso 

de hidroconversión catalítica selectiva ante cambios en la relación ácido/metal en los 

catalizadores bifuncionales empleados. El análisis de la selectividad con respecto a la 

relación ácido/metal es de gran importancia por lo que en la literatura se encuentran 

estudios de este tipo para diferentes procesos como hidrodesintegración e 

hidroisomerización [1, 2, 23-28]. Los resultados del análisis experimental se mostraron en 

el capitulo 4 de esta tesis. A continuación se analizará la respuesta del modelo de 

hidroconversión ante variaciones de este parámetro fundamental. El valor de la relación 

ácido/metal se modifica mediante el cambio del número de sitios catalíticos hidrogenantes  

determinados experimentalmente como se explica en el capítulo 2. Así mismo el tipo de 

metal utilizado se modifica mediante el parámetro de hidrogenación estimado en la sección 

6.2.1. 

Al comparar la respuesta del modelo con datos experimentales obtenidos sobre 

catalizadores con diferente relación ácido/metal a una temperatura intermedia de 315°C, se 

corroboró que el comportamiento del modelo responde favorablemente reproduciendo 

cualitativamente los cambios en la selectividad observados experimentalmente como se 

muestra en la Figura 6.3.5 para catalizadores de Pt/Al2O3 + HZSM5 y en la Figura 6.3.6 

para catalizadores de Mo/Al2O3 + HZSM5, incluso en el caso de componentes para los 

cuales, el ajuste logrado presenta menos precisión debido a la magnitud de sus flujos 

molares. Tal es el caso del tolueno y de los productos de alquilación sobre catalizadores de 

platino. 

Las conversiones calculadas por el modelo para el n-heptano son ligeramente 

superiores a las experimentales a tiempos de residencia cortos para valores bajos de la 
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relación acido / metal. Esta discrepancia del modelo se atribuye a que el modelo ajusta los 

cambios en el rendimiento de los productos principales del mecanismo bifuncional “ideal” 

generado por el platino como son los productos de desintegración e isomerización los 

cuales se incrementan notablemente a estos valores de la relación ácido/metal. Sin embargo 

parte de estos productos se generan instantáneamente por mecanismos alternos como el de 

deshidrogenación sobre sitios ácidos como se comento en el capítulo I, Por esta razón el 

modelo tiende a sobrevaluar a las velocidades de reacción iníciales para las reacciones de 

desintegración vía el mecanismo de escisión beta considerado.  

Por el contrario, en el caso del tolueno y productos de alquilación aromática, el 

modelo predice valores menores de conversión y rendimiento respectivamente. Estos 

rendimientos bajos son debidos a que el modelo actualmente no considera el mecanismo 

alterno sobre catalizadores monofuncionales por lo que requiere actividad hidrogenante 

para iniciar las reacciones consecutivas y no considera los fragmentos olefínicos generados 

por esta vía. Como resultado los datos calculados por el modelo para los productos de 

alquilación presentan valores inferiores a los experimentales en aproximadamente 0.02% 

con respecto a la conversión global, ya que el rendimiento de estos compuestos sobre 

sistemas de platino corresponde aproximadamente al 5% de la conversión global. 

Tal como se comento en el análisis térmico del comportamiento del modelo, los 

productos de dimerización-desintegración conformados por hidrocarburos de 5 y 6 átomos 

de carbono, no son generados sobre catalizadores de platino a la temperatura de operación y 

solo son detectados como trazas ( < 0.05%), sin embargo a cargas de platino altas (9%) el 

rendimiento de estos productos se incrementa ligeramente hasta un 0.09%. este incremento 

en el rendimiento es generado debido a que los sitios hidrogenantes de platino son muy 

pocos y al saturarse permiten a las olefinas continuar reaccionando sobre el soporte ácido 

de la zeolita HZSM-5 alejándose del comportamiento ideal y generado pequeñas cantidades 

de estos compuestos a partir de tiempos de residencia intermedios, sin embargo esta ruta de 

reacción no se ve beneficiada a tiempos de residencia mayores, por lo que el modelo 

calcula valores de rendimientos cercanos a cero. El error generado por el modelo ante estas 

variaciones es equivalente al error experimental estimado para los datos de 

hidroconversión. Por lo que es posible considerar que la respuesta del modelo es aceptable 

y confiable. 
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Figura 6.3.5. Variaciones en la distribución de productos de hidroconversión a 

diferentes relaciones ácido/metal de catalizadores de Pt(x)/Al2O3 + HZSM5 a 315°C. (-) 

Flujos molares calculados, (■) x = 0.01%, (♦) x = 0.05, (▲) x = 0.2%. 
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Figura 6.3.6. Variaciones en la distribución de productos de hidroconversión a 

diferentes relaciones ácido/metal de catalizadores de Mo(x)/Al2O3+HZSM5 a 315°C. (-) 

Flujos molares calculados, (■) x = 3%, (♦) x = 6%, (▲) x = 9%. 
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En el caso de catalizadores de molibdeno (Figura 6.3.6), el modelo reproduce de 

forma precisa los valores experimentales de los diferentes productos de las reacciones de 

hidroconversión. En el caso de productos de isomerización, principalmente los del 

metilciclohexano por reacciones de reducción de anillo (MCPA), las predicciones del 

modelos están sobrevaluadas en aproximadamente 75% con respecto al valor experimental 

sin embargo el error con respecto a la conversión global es pequeño ya que estos 

compuestos conforman aproximadamente el 1% de la conversión global. La sobrestimación 

calculada por el modelo se debe a que sobre los catalizadores de molibdeno la conversión 

del metilciclohexano es escasa y promueve principalmente a reacciones de apertura de 

anillo debido a las características intrínsecas de los sitios activos de molibdeno sulfurado 

[22]. Debido a esto las reacciones de desintegración son ligeramente más rápidas de los 

valores calculados con el modelo global de reacción, sin embargo un incremento en los 

valores de rapidez de reacción inicial provocaría un aumento del 100% en el rendimiento de 

los productos de desintegración. El error generado por este efecto en la respuesta del 

modelo global (1%) es menor que el error experimental estimado. Por lo tanto se asegura 

que el modelo reproduce satisfactoriamente al proceso de hidroconversión sobre 

catalizadores de molibdeno 

 

Con el análisis anterior se buscó asegurar la correcta representación del proceso de 

hidroconversión mediante el modelo matemático propuesto obteniendo resultados 

satisfactorios. Posteriormente se empleó el modelo para evaluar el comportamiento del 

proceso en un intervalo de valores para la relación ácido/metal que abarca a los 

catalizadores de platino y de molibdeno sulfurado, las simulaciones realizadas con el 

modelo propuesto para diferentes valores de la relación ácido/metal del catalizador se 

muestran en las Figuras 6.3.7 y 6.3.8 para Pt(x)/Al2O3+HZSM5 y Mo(x)/Al2O3+HZSM5 

respectivamente. La información presentada en estas figuras muestra la variación de la 

actividad y la selectividad del proceso de HCS con respecto al contenido de metal. 

La Tabla 6.3.1 muestra los valores de la relación entre los sitios ácidos de la zeolita y 

los sitios hidrogenantes del metal empleado en diferentes catalizadores bifuncionales con 

platino y molibdeno sulfurado como componente hidrogenante. 
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Tabla 6.3.1 Valores de σ (balance ácido / metal) para catalizadores bifuncionales de 

Pt(x)/Al2O3+HZSM5 y Mo(x)/Al2O3+HZSM5 

Mo(x)/Al2O3+HZSM5 Pt(x)/Al2O3+HZSM5 

Contenido de metal 

x (%) 

 

σ 
Contenido de metal 

 x (%) 

 

σ 
0 ∞ 0 ∞ 

1 36.76 0.01 30.68 

3 12.25 0.05 6.14 

6 6.13 0.1 3.07 

9 4.08 0.2 1.53 

12 3.04 0.5 0.61 

 

 

Cabe destacar que a pesar de que algunos catalizadores de platino y molibdeno 

presentan valores de σ similares, hay diferencias en la selectividad del proceso de 

hidroconversión debido a las variaciones en las energías de activación generadas por la 

contribución a la misma característica a cada tipo de metal. Los catalizadores de platino 

presentan valores bajos del balance acido metal (σ) del catalizador por lo que se considera 

valores de σ desde 0.5. Por su parte, para catalizadores de molibdeno se inicia en valores de 

3. En ambos sistemas el extremo es ∞, correspondiente a un catalizador monofuncional. El 

modelo, al no considerar el mecanismo monofuncional de deshidrogenación sobre sitios 

ácidos mediante la formación de iones carbonio, considera este extremo con actividad 

prácticamente nula. Esta respuesta puede ajustarse añadiendo al modelo una línea de 

reacción extra, la cual no esta incluida ya que el presente trabajo está enfocado 

principalmente al estudio de catalizadores bifuncionales. 

Como se muestra en los Figuras 6.3.7 y 6.3.8 la actividad general de los catalizadores 

bifuncionales se incrementa conforme aumenta la cantidad de metal soportado en el 

catalizador, es decir que la conversión global aumenta el disminuir los valores de σ. 

Los productos de alquilación presenta un comportamiento peculiar al ampliar el 

intervalo de evaluación de σ, se puede observar que después de la actividad nula para el 

catalizador monofuncional, el rendimiento de compuestos aromáticos alquilados sobre 
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catalizadores de platino aumenta rápidamente conforme disminuye la relación ácido/metal 

hasta un valor de σ = 15 generando los valores máximos de rendimiento de aromáticos 

alquilados sobre estos catalizadores. A partir de este punto, el rendimiento de estos 

compuestos disminuye conforme se reduce el valor de σ. Sobre catalizadores de molibdeno 

sulfurado el rendimiento de compuestos aromáticos alquilados se incrementa 

sustancialmente. Sin embargo el comportamiento mostrado es similar ya que a valores altos 

de σ, el rendimiento de estos compuestos se eleva enormemente hasta alcanzar su máximo 

rendimiento en un valor de σ = 12, a partir del cual el rendimiento de este grupo se ve 

disminuido conforme baja el valor de la relación acido metal inclinando la selectividad 

hacia reacciones de desintegración tal como se observó experimentalmente en el capítulo 4 

de esta tesis.  

Los datos de conversión del tolueno muestran una relación inversa al rendimiento de 

los productos de alquilación aromática, Por lo que se considera que no existe actividad 

considerable para las reacciones de aromatización y desaromatización del tolueno, tanto en 

catalizadores de platino como de molibdeno, a las condiciones de reacción consideradas 

para el desarrollo del proceso de hidroconversión  

Los productos de isomerización como son los compuestos parafínicos 

monoramificados del n-heptano y los dimetilciclopentanos obtenidos a partir de reducción 

de anillo del metil-ciclohexano, se ven notablemente incrementados conforme disminuye el 

valor de la relación acido / metal del catalizador empleado, tal como se observo en los 

experimentos de hidroconversión presentados en el capítulo 4, en donde el rendimiento de 

los compuestos de isomerización es inversamente proporcional a la relación ácido/metal. El 

modelo muestra que este incremento en el rendimiento de los productos de isomerización 

disminuye gradualmente a valores bajos de σ, principalmente para los compuestos 

nafténicos, este fenómeno es atribuido a la saturación de los sitios metálicos en la superficie 

del catalizador. Por lo tanto a cargas de metal cercanas a la monocapa la variación en el 

rendimiento de estos compuestos es menor. El comportamiento de estos compuestos es 

similar en catalizadores de Pt(x)/Al2O3+HZSM5 y Mo(x)/Al2O3+HZSM5 variando 

únicamente la magnitud de los rendimientos que son considerablemente mayores en 

catalizadores de platino. Este comportamiento del modelo propuesto, reproduce el 

comportamiento reportado en la literatura para reacciones similares [1, 23, 25]. 
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Figura 6.3.7. Simulación de flujos molares del modelo para productos de 

isomerización y alquilación aromática a diferentes relaciones ácido/metal para catalizadores 

de Pt(x)/Al2O3 + HZSM5 a T = 315°C. 
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Figura 6.3.8. Simulación de flujos molares del modelo para productos de 

isomerización y alquilación aromática a diferentes relaciones ácido/metal para catalizadores 

de Mo(x)/Al2O3+HZSM5 a T = 315°C. 
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Al disminuir el valor de la relación ácido/metal (σ), los productos de desintegración 

se ven beneficiados y la selectividad se inclina hacia este tipo de reacciones mientras que 

los productos de isomerización van siendo disminuidos. Los productos de 5 y 6 átomos de 

carbono se incrementan proporcionalmente a los de desintegración (C4). El incremento en 

estos productos no es evidente a tiempos de residencia pequeños, esto se debe a que en esta 

ruta de reacción se debe llevar a cabo una reacción de alquilación alifática previa a la 

desintegración.  

En resumen el modelo muestra que a valores pequeños de la relación ácido/metal, es 

decir a mayor carga metálica o capacidad hidrogenante, la rapidez de las reacciones de 

hidrogenación y deshidrogenación se ve incrementada, favoreciendo principalmente a la 

ruta de isomerización de parafinas y nafténicos, las cuales se incrementan notablemente a 

conversiones bajas. A conversiones mayores el rendimiento de los diferentes productos de 

isomerización disminuye independientemente de la relación ácido/metal del catalizador, ya 

que al aumentar el tiempo de residencia sobre la superficie del catalizador se da lugar a 

reacciones de desintegración principalmente. 

Por su parte, a conversiones moderadas, las reacciones de desintegración se ven 

beneficiadas en menor medida que las correspondientes reacciones de isomerización ante 

valores bajos de la relación ácido/metal, sin embargo el rendimiento de desintegración es 

proporcional a la conversión, por lo que a valores altos de esta, la selectividad se inclina 

totalmente hacia este tipo de productos reduciendo de esta manera el rendimiento líquido de 

la mezcla tratada. Finalmente, a valores bajos de la relación ácido/metal, las rutas de 

dimerización desintegración y de alquilación aromática se ven drásticamente disminuidas. 

Con base en estos resultados podemos ver que los productos más importantes del 

proceso son los compuestos ligeros, derivados de reacciones de hidrodesintegración, para 

evitar la pérdida excesiva del rendimiento líquido, es necesario adecuar las condiciones de 

reacción para dirigir la selectividad del proceso hacia productos de isomerización (iC7), 

productos de alquilación (C10) y productos de dimerización-desintegración (C5-C6). Por lo 

que es necesario establecer el punto adecuado entre el intervalo de catalizadores y 

condiciones estudiadas que permitan cumplir con el objetivo de incrementar el número de 

octano y barril de octano de la nafta hidrotratada. 
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6.4  Análisis del comportamiento del número de octano (RON) y del barril de 

octano (B.O). 

 

Una vez que el modelo matemático propuesto se determina como capaz de simular el 

comportamiento del proceso de hidroconversión, se convierte en una herramienta útil para 

la optimización del proceso. Con el objeto de demostrar la factibilidad de un incremento 

tanto en el índice de octano como en el Barril de octano, se analizó el comportamiento del 

índice y barril de octano en términos de la conversión y del balance ácido/metal utilizando 

el modelo de reacción y comparando la respuesta del modelo contra datos experimentales. 

El número de octano (RON) de cada compuesto se determinó utilizando un método 

basado en un estándar cromatográfico de gasolinas reportado en la literatura abierta [29], y 

para el caso del modelo se asigno un índice de octano promedio ponderado para cada 

componente global empleando la ecuación 5.3.1. El Cálculo del barril de octano se obtiene 

mediante el RON del componente global y el rendimiento liquido el cual se calcula a partir 

de la fracción molar de los productos de desintegración C4 mediante un ajuste lineal contra 

los datos de rendimiento liquido obtenidos experimentalmente. De esta manera es posible el 

análisis de los valores del número de octano (RON) y del barril de octano (B.O.) calculados 

por el modelo y compararlo con datos experimentales. 

La Figura 6.4.1 muestra los valores del número de octano (RON) y barril de octano 

(BO) obtenidos en el proceso de hidroconversión, donde se observa la ganancia en términos 

tanto de RON como de B.O. con respecto al tiempo de residencia a diferentes temperaturas 

de operación. En las Figuras 6.4.1-A y 6.4.1-B se puede notar que a mayor porcentaje de 

conversión global se obtiene una mayor ganancia en el RON de la mezcla tratada. Sin 

embargo, a porcentajes elevados de conversión global, el rendimiento líquido disminuye 

afectando el incremento en el barril de octano (ver Figuras 6.4.1-C y 6.4.1-D), 

especialmente a temperaturas elevadas debido a que en estas condiciones, la selectividad se 

inclina hacia productos de desintegración como se comentó anteriormente. 

Las Figuras 6.4.1-C y 6.4.1-D muestran que la máxima ganancia en B.O. se obtiene 

aproximadamente del 50.53% a tiempos de residencia de 4.5 min a 315°C (588K) y de 

46.44% a 1.12 min a 355°C (628K) para catalizadores de molibdeno. Para catalizadores de 
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platino las ganancias máximas en barril de octano son a 315°C del 62.89% a un tiempo de 

residencia de 5.01 min, y a 355°C se obtiene un incremento en BO del 65.44% a un tiempo 

de 1.23 min. 

A diferencia de los catalizadores de molibdeno, los catalizadores de platino generan 

mayor ganancia en BO a temperaturas superiores a los 335°C (600 K). Para catalizadores 

de molibdeno el mejor comportamiento se obtiene en temperaturas alrededor de los 315°C 

(588 K). 

 

 

 
 

Figura 6.4.1 Valores de número de octano (RON) y barril de octano (B.O). con 

respecto al porcentaje de conversión global sobre catalizadores de Mo(6%)/Al2O3 + 

HZSM5 y Pt(0.05%)/Al2O3 + HZSM5 a 315°C y a 355°C. (-) Valor calculado por el 

modelo, (♦) Valor Experimental a 315°C. 
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Fijando la temperatura de operación en 315°C (588K) la cual mostro la mejor 

relación entre la actividad y selectividad del proceso de HCS, se procede a variar la relación 

ácido/metal del catalizador bifuncional en el modelo para analizar la respuesta en términos 

de número de octano y barril de octano del proceso de hidroconversión. Los valores 

obtenidos de RON por el modelo varían de acuerdo a la selectividad calculada.  

La Figura 6.4.2 muestra los valores de número de octano y barril de octano 

calculados por el modelo para catalizadores de Pt/Al2O3 + HZSM5 y Mo/Al2O3 + HZSM5 

en forma sulfurada comparados contra datos experimentales.  

 

 
 

Figura 6.4.2. Análisis del RON y B.O. con respecto a la relación ácido/metal de 

catalizadores de Pt/Al2O3 + HZSM5 y Mo/Al2O3 + HZSM5 a 315°C (-) Valor calculado 

por el modelo, (♦) Exp. Mo(6%), Pt(0.05%), (■) Exp. Mo(9%), Pt(0.2%), (▲) Exp. 

Mo(3%), Pt(0.01%). 
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Es posible apreciar que, en el caso de catalizadores de platino (Figuras 6.4.2-B y 

6.4.2-D), La ganancia en RON y BO se incrementa al disminuir la relación ácido/ metal 

mediante el incremento en el porcentaje de metal en el catalizador. El barril de octano se 

incrementa a concentraciones de metal mayores. Degnan [1] reporta que se obtiene un 

máximo índice de octano, mediante la isomerización de n-heptano, con cantidades de 

platino mayores al 0.5% (σ = 0.61). Comparando con los catalizadores con menor carga 

metálica, la máxima ganancia en catalizadores con cargas de platino equivalentes al 0.2 % 

(σ = 1.53) es de 47.8 %. Mientras que la del catalizador con 0.05% de platino (σ = 6.14) es 

del 44 % a un tiempo de residencia de 3.21 min. 

En el caso del análisis de la ganancia del número de octano y del barril de octano 

sobre catalizadores de Mo/Al2O3 + HZSM5 en forma sulfurada, Cuyos resultados se 

muestran en la Figuras 6.4.2-A y 6.4.2-C. Se presenta una tendencia similar a la encontrada 

para platino. La ganancia de RON se incrementa al disminuir la relación ácido/metal, a 

diferencia del rendimiento líquido el cual depende del rendimiento de productos de 

desintegración. El incremento en B.O. alcanza una ganancia máxima del 54.9 %, la cual es 

obtenida sobre catalizadores cuya carga metálica es cercana a la monocapa (12 % en peso). 

Sin embargo ganancias superiores al 53 % se obtienen a partir de cargas metálicas 

ligeramente superiores a la media monocapa (6 % en peso y σ = 6.13). Para encontrar la 

carga de metal optima para cada tipo de metal, se busca el máximo incremento en barril de 

octano con respecto a este parámetro. 

El análisis de los valores máximos de barril de octano se muestra en la Figura 6.4.3, 

donde se presenta la tendencia que siguen los valores máximos de barril de octano con 

respecto al porcentaje de metal soportado en el catalizador. 

En el caso de catalizadores de Mo/Al2O3 + HZSM5 en forma sulfurada, se puede 

apreciar que un valor máximo de barril de octano se alcanza desde cargas de metal de 

aproximadamente 6.8% de molibdeno, a partir del cual la ganancia en barril de octano no se 

incrementa en más del 1% a cargas mayores. Por su parte, los catalizadores de Pt/Al2O3 + 

HZSM5, alcanzan valores máximos de barril de octano a valores mayores al 0.2% de 

platino estabilizándose a cargas ligeramente mayores al 0.5%, lo que concuerda con el 

datos presentado por Degnan [1]. 
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Figura 6.4.3. Valores máximos de barril de octano (B.O.) con respecto a la carga 

metálica de catalizadores relación ácido/metal de catalizadores de Pt/Al2O3 + HZSM5 y 

Mo/Al2O3 + HZSM5 a 315°C. 

 

Empleando el modelo desarrollado se observa que un incremento considerable en 

barril de octano (B.O.) para el proceso de hidroconversión catalítica selectiva puede 

obtenerse con un catalizador bifuncional presulfurado de de Mo/Al2O3 + HZSM5  una 

carga metálica de aproximadamente 6.8%. Este valor ligeramente mayor a la media 

monocapa (59%) es capaz de proveer el incremento deseado en el barril de octano de la 

nafta hidrotratada al controlar el rendimiento de las reacciones de hidrodesintegración.  

 

En resumen el modelo responde favorablemente a cambios en parámetros 

fundamentales del proceso como la temperatura y la relación ácido/metal del catalizador 

siguiendo las tendencias encontradas experimentalmente a conversiones globales 

moderadas. A conversiones altas (> 60%), existe un severo incremento en las reacciones de 

desintegración y reacciones secundarias no consideradas en el esquema global de reacción, 

por lo que las predicciones del modelo deberán ser tomadas con reserva. Sin embargo a 

conversiones moderadas el modelo es una excelente herramienta para el diseño de 
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catalizadores y el análisis y optimización del proceso de hidroconversión catalítica 

selectiva.  

Con base en la respuesta del modelo se determina que los catalizadores de Mo/Al2O3-

HZSM5 pre-sulfurados, presentan el mejor comportamiento en el proceso de HCS debido a 

su resistencia al envenenamiento por azufre y a su alto incremento en el barril de octano. El 

máximo incremento en el barril de octano se obtiene con una saturación ligeramente 

superior a la media monocapa como es el Mo(6.8%) /Al2O3-(20%)HZSM5. Este 

incremento se obtiene con una temperatura de operación de 315°C, presión de 28 Kg/cm2 y 

una relación hidrógeno/hidrocarburos alta (H2/HC = 2). Es necesario mantener la 

conversión global en valores menores al 45%, lo que equivale a fijar un tiempo de 

residencia de 4 min aproximadamente.  
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CAPITULO VII 
 

CONCLUSIONES 

 

 

El estudio del proceso de  hidroconversión  utilizando catalizadores bifuncionales 

como Pt/Al2O3+HZSM-5 y Mo/Al2O3+ZSM-5, ha permitido establecer un esquema 

de reacción de acuerdo al mecanismo bifuncional de Weisz 

(deshidrogenación/hidrogenación en sitios metálicos e isomerización, 

hidrodesintegración, oligomerización-desintegración y alquilación de aromática). Con 

base en estos resultados fue posible estudiar el efecto de la formulación del 

catalizador en la distribución de productos, repercutiendo en una modificación 

importante del número de octano. 

 

Los resultados experimentales obtenidos con estos catalizadores indican que la fuerza 

ácida de la alúmina por sí sola no es suficiente para realizar a un nivel de conversión 

mayor las reacciones de arreglo molecular requeridas en el proceso, por lo cual es 

necesario añadir un material adicional como la zeolita HZSM-5 que proporcione la 

acidez requerida.  

 

La caracterización de los materiales preparados permitió confirmar que no existe 

ninguna modificación en la estructura de los catalizadores y por consiguiente en los 

sitios activos, los cuales interfieren directamente en el modelo cinético desarrollado. 

 

La determinación de parámetros fundamentales del modelo de reacción, como la 

cuantificación de los sitios catalíticos activos, mediante técnicas de caracterización de 

los catalizadores, brinda al modelo información experimental independiente al ajuste 

de parámetros contra datos experimentales.  

Los productos de reacción en la evaluación catalítica de los catalizadores 

bifuncionales confirmo la selectividad de forma de la zeolita HZSM5. Los productos 

de la oligomerización rápidamente se desintegran para producir compuestos de 5 y 6 
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átomos de carbono, los cuales no se producirían por el mecanismo de desintegración 

por escisión β. Así mismo tampoco se detectan compuestos parafínicos 

multiramificados. 

 

Las condiciones de operación a las cuales se realizo la evaluación catalítica no 

permitieron la formación de compuestos olefínicos precursores de coke en la 

superficie del catalizador, cuya formación modificaría la actividad del catalizador. 

Sin embargo la disminución de la presión parcial de hidrógeno afecta de manera 

importante la actividad del catalizador, alterando el esquema de reacción al modificar 

la selectividad hacia los productos de hidrodesintegración repercutiendo en una 

reducción del rendimiento líquido en el proceso.  

 

La relación ácido/metal juega un papel importante en la selectividad del proceso de 

Hidroconversión Catalítica Selectiva. Un catalizador bifuncional con una relación 

ácido / metal alta favorece la selectividad hacia la hidrodesintegración y alquilación 

de aromáticos, incrementando de esta manera el número de octano. Sin embargo al 

mismo tiempo se reduce el rendimiento liquido en el proceso, mientras que una 

relación ácido / metal intermedia, generada por catalizadores bifuncionales metal/ 

Al2O3 + HZSM5, favorece la selectividad de la isomerización del n-heptano 

principalmente, generando moléculas ramificadas que a su vez también incrementan 

el número de octano. Así mismo se reduce drásticamente la alquilación de aromáticos 

incrementando el contenido de compuestos ligeros en el producto del proceso de 

hidroconversión. Un comportamiento similar se presentó en la evaluación de 

catalizadores bifuncionales con diferente capacidad hidrogenante. En el caso del 

platino (relación ácido/metal pequeña) se presenta una alta selectividad hacia los 

productos de isomerización e hidrodesintegración formándose iC7 y productos ligeros 

(C3, C4) respectivamente. En el caso contrario, el uso de catalizadores de molibdeno 

sulfurado (relación acido metal mayor) favorece la selectividad de productos de 

oligomerización-desintegración (C5 y C6) y de alquilación aromática (≥C8), al 

desplazar el equilibrio de las reacciones de hidrogenación a favor de los 

intermediarios olefínicos generados en las reacciones de hidrodesintegración. 
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 Como una extensión al estudio del comportamiento del proceso de Hidroconversión 

selectiva se desarrolló un modelo matemático fundamental representando el esquema 

de reacción generado y la distribución de productos. 

 

La base fundamental del modelo está dada en términos de la cinética que distingue las 

expresiones de velocidad de reacción por los diferentes tipos de sitios catalíticos que 

intervienen en las reacciones del proceso de HCS,  permitiendo la evaluación de estas 

últimas en base a la relación cuantitativa de la cantidad de cada tipo de sitios 

catalíticos. Además se involucra en el modelo el agrupamiento (lumping) de los 

hidrocarburos que intervienen en el proceso con su respectivo cálculo teórico de las 

propiedades de los componentes globales. De la misma manera, el modelo incorpora 

un parámetro característico que modifica la energía de activación aparente para su 

aplicación a diferentes tipos de sitios metálicos. 

 

El comportamiento de los resultados experimentales con respecto a los valores 

estimados responde a las bases del modelo permitiendo una aproximación importante 

en los niveles de rendimiento y conversión de los diferentes productos a diferentes 

condiciones de operación y diferentes tipos de catalizador tipificados por su relación 

acido/metal. 

 

Finalmente el modelamiento del proceso de Hidroconversión Catalítica Selectiva 

permitirá el diseño de catalizadores bifuncionales Metal/Al2O3-HZSM5 pre-

sulfurados que se adapten al esquema de reacción para la producción de 

hidrocarburos específicos que incidan directamente en el barril de octano, y que 

permita a su vez, el establecimiento de las mejores condiciones de operación en la 

optimización y normalización de un proceso industrial. 
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