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Resumen 
 

Uno de los principales desafíos en el diseño de reactores catalíticos para reacciones con múltiples rutas 

es la ocurrencia de reacciones y productos indeseables. En estos casos, dos factores principales deben ser 

considerados en el rendimiento del reactor: la “conversión” de la alimentación y la “selectividad” del 

proceso, que es la división de la conversión entre los productos deseados e indeseados.  

En este trabajo, se desarrolla y utiliza un modelo integral para evaluar el impacto de la distribución del 

tamaño de los poros (PSD) tanto en la conversión como en la selectividad en reacciones catalíticas en 

serie. En particular, la evaluación considera los efectos de varias combinaciones de micro- y macro-

porosidad, las ventajas potenciales de la variación radial de la porosidad en los pellets de catalizador, y el 

efecto del tamaño del pellet.  

Los resultados muestran que, para reacciones en serie cuando la formación del producto deseado es 

seguida por una reacción de degradación indeseable, una mayor porosidad en los pellets, particularmente 

en el rango los micro-poros, da una mayor conversión total, pero una menor selectividad de la formación 

del producto deseado. La selectividad en estos pellets puede mejorarse utilizando una PSD no uniforme 

que proporciona un gradiente radial de difusividad efectiva en los pellets aumentando desde el centro 

hasta la superficie exterior del pellet. El tamaño del pellet tiene un efecto significativo y los pellets más 

grandes muestran una menor selectividad en la mayoría de los casos. En general, las tendencias de 

conversión y selectividad con los cambios en PSD y las propiedades estructurales de los pellets se mueven 

en direcciones opuestas. Por lo tanto, encontrar el diseño óptimo de los pellets es un proceso de 

optimización que requiere simulación.  
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1. Introducción 
 
Uno de los principales retos en el diseño y operación de reactores catalíticos para reacciones con múltiples 
pasos es la ocurrencia de productos indeseables durante los pasos intermedios. En la deshidrogenación 
industrial, por ejemplo, un proceso catalítico se encarga de eliminar hidrógeno de compuestos orgánicos 
para generar enlaces de carbono insaturados, pero muchas veces estas reacciones químicas conllevan la 
formación de subproductos indeseables que pueden dañar la calidad del producto final o disminuir el 
rendimiento del catalizador. Algunas aplicaciones comerciales de este tipo incluyen la refinación de 
combustibles, fabricación de fertilizantes y aceites comestibles, y producción de derivados de etileno, 
propileno, etilbenceno, buteno y butadieno a partir de hidrocarburos. 
 
En general, la mayoría de estas reacciones son favorecidas cuando los reactores se operan a bajas 
presiones y altas temperaturas. No obstante, trabajar bajo estas condiciones puede aumentar la 
ocurrencia de reacciones secundarias o indeseables y reducir los rendimientos del proceso. La hipótesis 
explorada en esta investigación es que es estos inconvenientes pueden evitarse si el catalizador se diseña 
de tal manera que la distribución del tamaño de los poros (PSD, por sus siglas en inglés) pueda favorecer 
la ocurrencia de las reacciones deseables y disminuir las reacciones y productos indeseables. Sin embargo, 
los efectos de este diseño óptimo sólo son observables a escala industrial, por lo que estudiar la validez 
de esta hipótesis en el laboratorio tendría un valor limitado. En su lugar, una estrategia factible es estudiar 
las aplicaciones y los méritos potenciales del diseño óptimo del catalizador mediante la simulación de 
procesos a escala real. En ese sentido, la simulación también permite explorar una variedad más amplia 
de parámetros y tendencias cualitativas cuya investigación no sería económicamente viable en reactores 
a gran escala. En este estudio, se desarrollará un modelo matemático en el cual se implementarán varias 
combinaciones de PSD de catalizadores utilizados en un amplio rango de aplicaciones de 
deshidrogenación. El modelo incluirá un mecanismo de reacción con dos reacciones en serie, modos clave 
de transferencia de masa y la capacidad de realizar estudios paramétricos con una amplia gama de 
distribuciones de los macro y micro-poros. Además, se ha incluido el estudio de cómo el tamaño del 
catalizador puede influenciar el rendimiento del proceso. 
 
Para llevar a cabo la investigación, se han seleccionado la selectividad y la producción de los compuestos 
deseados y no deseados como indicadores del proceos. La selectividad, por un lado, permite cuantificar 
la fracción de la alimentación que es consumida en la reacción principal con respecto a la cantidad gastada 
en la reacción secundaria. La producción neta de los compuestos deseados y no deseados, por otro lado, 
mide la tasa de moles por segundo que se generan tanto del producto final como del material indeseado 
que disminuye su calidad. En esta primera fase del estudio, no se ha considerado que esta impureza pueda 
disminuir el rendimiento del catalizador. Sin embargo, el modelo es lo suficientemente robusto para 
incorporar reacciones adicionales y se espera que en una segunda fase de la investigación pueda 
considerarse la deposición de coque u otros mecanismos de desactivación catalítica a los cuales son 
susceptibles este tipo de aplicaciones. El objetivo primordial del proyecto es desarrollar un modelo 
general que incluya los parámetros la selectividad y las tasas de producción, los fenómenos de transporte 
en la intra-fase y la estructura porosa del catalizador para mejorar el rendimiento de varios modelos 
cinéticos que incorporan reacciones múltiples con formación de productos de interés en los pasos 
intermedios de la reacción. Los objetivos específicos incluyen: (i) determinar la influencia de la PSD en el 
rango de los micro y macro-poros sobre el rendimiento de un mecanismo de reacción que involucra 
reacciones en serie con formación de productos de interés en los pasos intermedios, (ii) evaluar la 
implementación de distribuciones no uniformes de PSD y cuantificar su impacto en la selectividad y el 
rendimiento de este tipo de reacciones, y (iii) determinar el rol que desempeña el tamaño del catalizador 
en el rango de operación óptimo. 
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2. Fundamentación teórica 
 
Uno de los desafíos en el diseño y operación de reactores catalíticos es que las reacciones deseadas para 
la producción de un compuesto a menudo van acompañadas de reacciones indeseables que ocurren 
simultáneamente. Las reacciones no deseadas producen compuestos que son un desperdicio y 
disminuyen el rendimiento del reactor. Hay varios ejemplos de esta situación en el procesamiento de 
hidrocarburos, como la hidrogenación, la deshidrogenación y el craqueo, cuando múltiples reacciones 
complican el proceso (AlAsseel et al., 2018; Coker, 2001; Helfferich, 2004; Kiperman, 1986; Murzin, 2015; 
Newson, 1975; Speight, 2006).  
 
La ruta de reacción indeseable puede ser en paralelo o en serie con la reacción principal. En estos casos, 
se deben considerar dos factores principales en la evaluación del rendimiento del reactor para múltiples 
reacciones: la “conversión” de la alimentación y la “selectividad”, que muestra la división entre los 
productos deseados y los no deseados. La selectividad es una medida de la fracción de la conversión que 
se convierte en producto deseado (Fogler, 2006). Sin embargo, los diseños para tales procesos no solo 
deben apuntar a maximizar tanto la conversión de la alimentación como la selectividad de las reacciones. 
 
El problema de la conversión y la selectividad es particularmente importante en muchas reacciones 
catalíticas industriales en serie. En estas reacciones, el paso inicial (parte inicial de la reacción en serie) 
conduce a la producción del producto deseable, pero la continuación de la reacción (parte posterior de la 
reacción) causa la degradación del producto deseado en compuestos de desecho indeseables. Este 
fenómeno es común en muchas reacciones catalíticas de procesamiento de hidrocarburos, como la 
hidrogenación, la deshidrogenación, la isomerización y el craqueo (Fu & Harvey, 1978; Murzin, 2015; 
Ponec, 1995; Ponec & Bond, 1995; Speight, 2019; Vora, 2012). Maximizar tanto la selectividad como la 
conversión es crítico, pero a menudo es un desafío complejo de diseño y optimización. La elección del 
material del catalizador y la química es claramente un factor. No obstante, dado que las reacciones 
catalíticas heterogéneas están influenciadas por el transporte de masa en los gránulos del catalizador, los 
pasos de transporte también tienen efectos significativos tanto en la conversión como en la selectividad. 
De hecho, esta influencia del transporte puede convertirse en un factor grande e incluso dominante en 
muchos casos y en una forma práctica de ajustar el rendimiento del reactor. 
 
La principal resistencia al transporte en las reacciones en gránulos de catalizador porosos típicos es lo que 
se llama transporte intrafase, que implica varios mecanismos de difusión dentro de los poros de los 
gránulos de catalizador. Este transporte depende fuertemente de las propiedades de la estructura de los 
poros, como la porosidad y la distribución del tamaño de los poros (Krishna & Wesselingh, 1997). Dado el 
considerable progreso en la síntesis de catalizadores porosos (Choi et al., 2006; Christensen et al., 2003; 
Groen et al., 2007; Petkovich & Stein, 2013; Sun et al., 2003; Triantafillidis et al., 2013; Van Donk et al., 
2003; J. Wang et al., 2007; Yao et al., 2010; Ye et al., 2015), es posible utilizar la selección y las propiedades 
estructurales de los poros en los gránulos, como la distribución del tamaño de los poros (PSD) en los 
rangos de micro, macro y meso-poros (Figura 1), como una herramienta para aumentar tanto la tasa de 
producción general como la selectividad al tratar con múltiples reacciones. 
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Figura 1. Distribución del tamaño de los poros (PSD). Fuente: Elaboración propia. 

 
El efecto del tamaño de los poros y la distribución dentro de los gránulos de catalizador en las reacciones 
heterogéneas ha sido objeto de muchos estudios (G. Wang & Coppens, 2010). Algunos de estos estudios 
han investigado los efectos de las distribuciones espaciales del tamaño de los poros y la porosidad en los 
rendimientos de reacción y la selectividad (Rao & Coppens, 2012; Shimada et al., 1984; G. Wang & 
Coppens, 2008, 2010; Ye et al., 2015; Zhu et al., 2018). Por ejemplo, en el trabajo de Zhu et al. (2018), el 
tamaño de los poros y la porosidad variaban continuamente desde la superficie externa del gránulo hasta 
el núcleo para evaluar el efecto de esta distribución en el rendimiento del gránulo de catalizador poroso 
de metanol a olefina. Los resultados de este estudio mostraron que los diámetros de poro más pequeños 
favorecen el proceso. En un trabajo similar, G. Wang & Coppens (2008) encontraron que la introducción 
de macro-poros en un material catalítico mesoporoso aumenta la actividad catalítica para reacciones de 
primer orden en un solo paso. Algunos otros informaron que la distribución uniforme del tamaño de los 
poros (PSD) es óptima bajo esas condiciones (Gheorghiu & Coppens, 2004; G. Wang et al., 2007). 
 
En general, evaluar el impacto de la PSD a escala industrial no es práctico debido al alto costo del equipo 
y la mano de obra, además de la interrupción importante y el impacto en la operación si se intenta en una 
instalación existente. Esta evaluación, al menos para estudios de factibilidad y tendencias, es preferida y 
más factible mediante la simulación de procesos (Carberry, 1962; Doǧfu, 1998; Doğu & Doǧu, 1980; 
Kulkarni et al., 1981; Loewenberg, 1994; V. A. C. Martínez & Shadman, 2020; V. Martínez & Shadman, 
2022; Örs & Doǧu, 1979). Además, la modelización del proceso es un método más efectivo en 
comparación con el enfoque de prueba y error que a veces se utiliza para la selección y desarrollo de 
catalizadores (Beeckman & Hegedus, 1991; Hegedus, 1980; V. A. C. Martínez & Shadman, 2020; V. 
Martínez & Shadman, 2022; Pereira et al., 1988).  Considerando estos factores, el objetivo principal de 
este estudio ha sido desarrollar un modelo general y completo que incluya las características clave del 
rendimiento del proceso (conversión y selectividad) y proporcione la flexibilidad para usar diversas 
cinéticas y múltiples reacciones, así como los efectos de transporte de intrafase y los parámetros de 
estructura y distribución de poros. En particular, el enfoque del presente trabajo ha consistido en evaluar 
el efecto de la PSD en una clase de reacciones en serie donde el producto deseado se produce en la 
primera parte del proceso. En la segunda parte de las reacciones en serie, este producto puede sufrir 
degradación, produciendo residuos indeseables. Ejemplos de este caso son la hidrogenación, la 
deshidrogenación y varias reacciones de procesamiento de hidrocarburos, como el craqueo y la 
reformación. Actualmente, no existe un modelo integral para el análisis del efecto de la estructura de 
poros del gránulo en este tipo de reacciones. De manera global, el objetivo de este estudio ha sido 
desarrollar un modelo detallado aplicable a estos procesos, con flexibilidad para analizar el efecto de la 
PSD, así como el uso de la no uniformidad y la elección de otras propiedades de los gránulos de catalizador. 

https://link.springer.com/article/10.1007/s10853-021-06549-y
https://link.springer.com/article/10.1007/s10853-021-06549-y
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3. Metodología 
 
En este trabajo, se ha utilizado un modelo integral para evaluar el impacto de la PSD tanto en la conversión 
como en la selectividad en una reacción catalítica en serie. En esta reacción en serie, un producto 
intermedio generado en la primera reacción es deseable, mientras que un subproducto no deseado 
resulta de una segunda reacción de degradación donde este compuesto deseable se transforma en 
residuo. La evaluación de la PSD ha incluido diferentes combinaciones de micro y macro-porosidad, 
variación radial creciente y decreciente de la difusividad efectiva (distribución no uniforme), y diferentes 
tamaños de gránulos. 
 
3.1. Descripción del modelo 
 
El mecanismo de reacción descrito en las Ec. 1-2 consiste en un conjunto de reacciones en serie que 
ocurren sobre un gránulo de catalizador. En este conjunto de reacciones, el reactivo A forma el compuesto 
de interés R. Sin embargo, R se degrada en una reacción subsiguiente para formar S, un producto no 
deseado. Los compuestos que participan en el proceso reactivo están en la fase gaseosa, mientras que el 
gránulo de catalizador está en la fase sólida. Se ha supuesto que todas las reacciones son reversibles. 
 

A(g) ⇄ R(g)       (Ec. 1) 

 
R(g) ⇄ S(g)       (Ec. 2) 

 
Los balances de masa expresados en las Ec. 3-5 consideran las difusividades efectivas de cada especie, así 
como la convección a través del gránulo de catalizador en coordenadas esféricas en el estado estacionario 
bajo condiciones isotérmicas. En estas ecuaciones, De es la difusividad efectiva de las especies A, R, o S, 
en cm2/s; Ci representa la concentración de las especies A, R, o S, en mol/cm3; r representa el radio del 
catalizador, en m; k1 y k3 son los coeficientes de velocidad de reacción para las reacciones directas, y k2 y 
k4 para las reacciones inversas, todos ellos en s-1. Los coeficientes de velocidad de reacción son 
proporcionales al área intrafase de los gránulos de catalizador. Esta área es una propiedad de la PSD y se 
calcula utilizando los valores base dados en la Tabla 1. 
 

De (
2

r

dCa

dr
+

d2Ca

dr2
) = k1Ca − k2Cr   (Ec. 3) 

 

De (
2

r

dCr

dr
+

d2Cr

dr2
) = −k1Ca + k2Cr + k3Cr − k4Cs (Ec. 4) 

 

De (
2

r

dCs

dr
+

d2Cs

dr2
) = −k3Cr + k4Cs   (Ec. 5) 

 
En las expresiones anteriores, Ci y r fueron sustituidos por sus formas adimensionales (Marquardt, 1996) 
dadas en las Ec. 6-9. En estas expresiones, R es el radio del gránulo, en cm; r', Ca’, Cr’, y Cs’ son las formas 
adimensionales de r, Ca, Cr, y Cs, respectivamente; y Cbulk es la concentración en volumen de A en los 
alrededores del gránulo de catalizador, en mol/cm3. 
 

r′ =
r

R
       (Ec. 6) 

 

Ca’ =
Ca

Cbulk
∙ r′      (Ec. 7) 
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Cr’ =
Cr

Cbulk
∙ r′      (Ec. 8) 

 

Cs’ =
Cs

Cbulk
∙ r′      (Ec. 9) 

 
Después de simplificaciones, las Ec. 6-9 se reducen a las expresiones mostradas en las Ec. 10-12. La 
variable ϕi es el módulo de Thiele, que es una medida de la influencia relativa de la cinética al transporte 
en la tasa observada. 
 

d2Ca’

dr′
2 = ϕ1Ca

′ − ϕ2Cr′     (Ec. 10) 

 
d2Cr’

dr′
2 = −ϕ1Ca

′ +ϕ2Cr
′ + ϕ3Cr

′ − ϕ4Cs′   (Ec. 11) 

 
d2Cs’

dr′
2 = −ϕ3Cr

′ + ϕ4Cs′     (Ec. 12) 

 
Las Ec. 10-12 fueron resueltas con las condiciones de frontera que se indican en las Ec. 13-18. 
 

r′ = 0, Ca
′ = 0      (Ec. 13) 

 
r′ = 0, Cr

′ = 0      (Ec. 14) 
 

r′ = 0, Cs
′ = 0      (Ec. 15) 

 
r′ = 1, Ca

′ = 1      (Ec. 16) 
 

r′ = 1, Cr
′ = 0      (Ec. 17) 

 
r′ = 1, Cs

′ = 0      (Ec. 18) 
 

Para evaluar el efecto de la PSD, las Ec. 19-22 definen los parámetros de selectividad, tasa neta de 
consumo de A, y tasa neta de producción de R y S, que se utilizarán para evaluar el rendimiento del 
catalizador. En estas ecuaciones, Ma, Mr, y Ms son las tasas netas de consumo o producción de A, R, y S, 
todas ellas en mol/s. 
 

Ma = ∫ 4πr2(k1Ca − k2Cr)
R

0
dr    (Ec. 19) 

 

Mr = ∫ 4πr2(k1Ca − k2Cr − k3Cr + k4Cs)
R

0
dr  (Ec. 20) 

 

Ms = ∫ 4πr2(−k3Cr + k4Cs)
R

0
dr   (Ec. 21) 

 

Selectividad =
Mr

Ma
     (Ec. 22) 
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3.2. Efecto de la porosidad y de la distribución en el tamaño de los poros (PSD) 
 

Las Ec. 23-24 definen la relación de la macro-porosidad (ϵm) a la micro-porosidad (ϵμ) así como su 

contribución a la porosidad total (ϵ). En la Ec. 23, n representa un parámetro que varía de 0 a 1 que 
permite la evaluación de diferentes PSD. La micro-porosidad se varió de 0.1 a 0.5 con incrementos de 0.1. 

Para cada valor de ϵμ, n varió de 0 a un valor máximo de manera que ϵ era menor que 0.8. 

 
ϵm = n ∙ ϵμ      (Ec. 23) 

 
ϵ = ϵm + ϵμ      (Ec. 24) 

 
A una temperatura fija (T) y peso molecular determinado (MW), las Ec. 25-26 se utilizan para calcular las 

difusividades de Knudsen de los macro (Dk,m) y micro (Dk,μ)-poros, ambos en cm2/s, utilizando los valores 

listados en la Tabla 1 para los radios de los micro (aμ) y macro (am)-poros. 
 

Dk,m = 9700 ∙ am√
T

MW
     (Ec. 25) 

 

Dk,μ = 9700 ∙ aμ√
T

MW
     (Ec. 26) 

 

Con un valor fijo de difusividad (DAB), las difusividades en los rango macro (Dm
̅̅ ̅̅ ) y micro (Dμ

̅̅̅̅ ) se calculan 

utilizando las Ec. 27-28. Luego, la difusividad efectiva se obtiene con la Ec. 29. 
 

1

Dm
̅̅ ̅̅ ̅ =

1

DAB
+

1

Dk,m
     (Ec. 27) 

 
1

Dμ̅̅ ̅̅
=

1

DAB
+

1

Dk,μ
       (Ec. 28) 

 

De = ϵm
2Dm̅̅ ̅̅ +

ϵμ
2(1+3ϵm)

1−ϵm
Dμ̅̅̅̅     (Ec. 29) 

 

3.3. Aplicación de gránulos de catalizador no uniformes con gradiente de porosidad 
 
La difusividad efectiva está relacionada con la porosidad del catalizador (Armatas, 2006; Cui et al., 1989; 
Mezedur et al., 2002). Para evaluar esta dependencia y sus efectos en la selectividad y los rendimientos 
de reacción, se utilizaron distribuciones creciente (De aumenta desde el núcleo del gránulo hasta la 
superficie), decreciente (De disminuye desde el núcleo del pellet hasta la superficie) y uniforme (perfiles 
mostrados en la Figura 2) en las Ec.s 10-12 y 19-22. En todos los casos, el área bajo la curva de De versus 
r’ se ha mantenido constante e igual a Deb, con r’=0 en el núcleo del pellet y r’=1 en la superficie. Deb 
corresponde a la difusividad efectiva del caso base con parámetros listados en la Tabla 1. 
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Figura 2. Distribución uniforme (a), creciente (b) y decreciente (c) de la porosidad (PSD) en el catalizador. 

 
3.4. Efecto del tamaño del catalizador 
 
La relación óptima de macro-porosidad a micro-porosidad identificada en la primera sección se utilizó 
para explorar el efecto del tamaño del pellet. Tomando como referencia el caso base de la Tabla 1, se 
implementaron variaciones del 50%, 150% y 200% con respecto al radio original del pellet. Al igual que en 
el caso anterior, los efectos de los diferentes perfiles de difusividad mostrados en la Figura 2 también se 
incluyeron en el análisis. 
 
3.5. Parámetros utilizados en el modelo 
 
La Tabla 1 muestra la lista completa de parámetros utilizados para realizar la simulación. En el estudio 
paramétrico, la porosidad varió a un valor máximo de 0.8 para la porosidad total y 0.6 para la micro-
porosidad. Los valores para la difusividad en masa, los diámetros de los poros, el radio del pellet, la 
temperatura y el peso molecular fueron valores típicos para aplicaciones catalíticas industriales relevantes 
(Reid et al., 1987). 
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Tabla 1. Parámetros utilizados en el modelo. 

 

Parámetro Símbolo Valor 

Temperatura T 500 K 

Peso molecular MW 30 

Radio de los macro-poros am 25×10-6 cm 

Radio de los micro-poros aμ 1.5×10-7 cm 

Radio del gránulo R 2 cm 

Difusividad del gas DAB 0.57 cm2/s 

Concentración de A en las cercanías del 
gránulo de catalizador 

Cbulk 1×10-5 mol/cm3 

Constante de velocidad de reacción de la 
primera reacción directa en el caso base 

k1b 70 s-1 

Constante de velocidad de reacción de la 
primera reacción reversible en el caso base 

k2b 70 s-1 

Constante de velocidad de reacción de la 
segunda reacción directa en el caso base 

k3b 210 s-1 

Constante de velocidad de reacción de la 
segunda reacción reversible en el caso base 

k4b 2.1 s-1 

Radio de los macro-poros en el caso base amb 25×10-6 cm 

Radio de los micro-poros en el caso base aμb 1.5×10-7 cm 

Macro-porosidad en el caso base ϵmb 0.2 

Micro-porosidad en el caso base ϵμb 0.5 

 
4. Resultados 
 
4.1. Efecto de la porosidad y de la distribución en el tamaño de los poros (PSD) 
 
La Figura 3 muestra la variación en las tasas de producción y consumo de las especies A, R y S, así como la 
selectividad con respecto a la porosidad total de los pellets. En cada caso, se han utilizado valores fijos de 

microporosidades (ϵμ= 0.1 en la Figura 3a, 0.3 en la Figura 3b y 0.5 en la Figura 3c). La porosidad total 

varió en los rangos de 0.1‒0.8 para el caso con ϵμ= 0.1, 0.3‒0.8 para el caso con ϵμ= 0.3 y 0.5‒0.8 para el 

caso con ϵμ= 0.5, permitiendo así que la macro-porosidad aumentara hasta 0.8 en cada combinación. Los 
resultados muestran que con valores más grandes de micro-porosidad, la producción neta de R aumenta, 
pero también aumenta la producción del compuesto indeseable S. Como se muestra en las Figuras 3b y 
3c, la producción neta de S se duplica y la selectividad cae de aproximadamente 0.9 a 0.5 cuando aumenta 
la micro-porosidad. Sin embargo, valores más altos de porosidad total y macro-porosidad aumentan los 
rendimientos del proceso y reducen la producción de la especie indeseable S. Esto se debe a la reducción 
de la resistencia general a la difusión intra-fase a medida que aumenta la macro-porosidad. Los resultados 

muestran que los valores más pequeños de ϵμ y los valores más grandes de ϵm aumentan las tasas 
generales de producción y consumo; pero esta tendencia no es totalmente beneficiosa ya que también 
causa una mayor producción del compuesto indeseable S.  
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En general, los resultados indican que, en el caso de una reacción en serie, la dependencia de la tasa de 
conversión general y la selectividad del proceso están en direcciones opuestas. Por lo tanto, el diseño o la 
selección de una estructura de catalizador adecuada para un reactor particular no es un asunto simple o 
intuitivo y requiere un proceso de optimización. El modelo general desarrollado en este estudio 
proporciona una herramienta robusta para encontrar las propiedades estructurales óptimas de los pellets 
de catalizador para cualquier reacción y proceso específicos. 
 

 

 

 
Figura 3. Efecto de la porosidad en las tasas netas de A, R y S y en la selectividad, incluyendo microporosidades de 

ϵμ= 0.1 (a), 0.3 (b) y 0.5 (c). 
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4.2. Efecto de la aplicación de gránulos de catalizador no uniformes con gradiente de porosidad 
 
El efecto de la porosidad y el tamaño de los poros en el transporte de especies en medios porosos y, en 
particular, en la difusividad efectiva (De) está bien documentado (Gheorghiu & Coppens, 2004). Para 
utilizar este efecto, el modelo desarrollado en este estudio se empleó para analizar las ventajas 
potenciales de los pellets de catalizador con una PSD no uniforme en reacciones catalíticas en serie. Para 
explorar los méritos de esta idea, se compararon las configuraciones de De uniforme (Figura 2ª), creciente 
(Figura 2b) y decreciente (Figura 2c). Considerando la dependencia de De en la porosidad, cada uno de 
estos perfiles representa un gradiente de porosidad y PSD en el pellet. Cada caso se evaluó con valores 

fijos de micro-porosidad (ϵμ= 0.1 en la Figura 4ª, 0.3 en la Figura 4b y 0.5 en la Figura 4c), permitiendo así 
que la porosidad total aumente desde 0.1, 0.3 o 0.5 hasta un máximo de 0.8, respectivamente. 
 
Los resultados de este estudio muestran que la distribución no uniforme con De aumentando desde el 
centro hasta la superficie del pellet proporciona una mejor tasa de producción de R y una mayor 
selectividad en comparación con las otras dos configuraciones. Este hallazgo es importante y 
potencialmente aplicable en casos donde la no uniformidad puede incorporarse en la preparación de los 
pellets de catalizador. El peor caso es donde De disminuye desde el centro hasta la superficie. Esta 
situación no es infrecuente y surge cuando la reacción catalítica está sujeta a coquización y obstrucción 
de poros debido a impurezas o productos sólidos indeseables que se adsorben en el catalizador (Solsvik 
& Jakobsen, 2011). Por lo general, estos procesos de desactivación reducen selectivamente la porosidad 
y el tamaño de los poros cerca de la superficie exterior de los pellets. 
 
Los resultados también indican que el efecto de la no uniformidad en la distribución de poros dentro de 
los pellets es más pronunciado en valores grandes de micro-porosidad. A una micro-porosidad de 0.1, De 
no uniforme tiene el menor efecto en la producción del compuesto deseable R; el efecto se vuelve más 
pronunciado para valores más altos de micro-porosidad. La producción de R y la selectividad son mayores 
para el caso con De aumentando desde el núcleo del pellet hasta la superficie del catalizador, y más baja 
para De disminuyendo a lo largo del radio del pellet. A medida que la micro-porosidad aumenta a 0.3 
(Figura 4b), el efecto de De no uniforme se vuelve más pronunciado. Por lo tanto, en catalizadores 
altamente microporosos, la no uniformidad puede utilizarse para mejorar el rendimiento. Sin embargo, 
como se muestra en la Figura 4, el inconveniente es que, en todos los casos, el aumento en la micro-
porosidad acompaña la disminución de la selectividad. Esto se debe a la interacción no intuitiva y compleja 
de los efectos de la distribución de poros mientras se busca una configuración óptima de pellet. Por lo 
tanto, es necesario contar con un modelo integral, como el desarrollado aquí, como herramienta para 
encontrar propiedades estructurales adecuadas de los pellets de catalizador para un conjunto de 
reacciones dado. 
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Figura 4. Efecto de los perfiles uniformes y no uniformes de De en la tasa de producción de R y S y selectividad 
utilizando microporosidades de ϵμ= 0.1 (a), 0.3 (b) y 0.5 (c). 

 

4.3. Efecto del tamaño del catalizador 
 
Otra consideración importante en la selección de las características del catalizador es el tamaño del pellet. 
Para investigar el efecto del tamaño del pellet en el rendimiento en el caso de reacciones catalíticas en 
serie, se investigaron variaciones del 50%, 150% y 200% en el tamaño del pellet con respecto a los valores 
base dados en la Tabla 1. Esta evaluación se realizó utilizando el valor óptimo de ϵμ =  0.1 y considerando 

los perfiles uniformes (Figura 5a), decrecientes (Figura 5b) y crecientes (Figura 5c) de De. Según los 
resultados mostrados en la Figura 5, el radio del pellet más pequeño produjo la máxima producción de R 
y los valores de selectividad más altos. Por el contrario, aumentar el radio del pellet en un 200% disminuye 
la producción de R y la selectividad, incluso cayendo por debajo de la mitad de los valores obtenidos 
cuando el radio se redujo en un 50%. Los mejores resultados se obtuvieron cuando la porosidad total era 
de 0.8 (ϵμ = 0.1, ϵm = 0.7). En general, el aumento de la resistencia difusional total al usar pellets más 

grandes tiene un efecto perjudicial en el rendimiento del catalizador en el caso de reacciones en serie 
bajo las condiciones estudiadas. 
 
La tendencia observada en el efecto del tamaño del pellet para las reacciones en serie es particularmente 
importante y no intuitiva, considerando que la difusión puede ser beneficiosa y puede utilizarse para 
suprimir la formación de productos indeseables y mejorar la selectividad en algunas otras reacciones 
múltiples. Aunque un tamaño de pellet más pequeño ofrece un mejor rendimiento, existen limitaciones 
para reducir el tamaño del pellet en los reactores de lecho empacado debido a factores no relacionados 
con la cinética de la reacción. Algunos de estos factores incluyen el efecto del tamaño del pellet en la caída 
de presión, la atrición mecánica de los pellets en los reactores empacados y otras consideraciones más 
allá del alcance de este trabajo. Las tendencias de selectividad para el caso de De disminuyendo hacia la 
superficie son bastante diferentes de las demás (Figura 5b). Sin embargo, basándose en los resultados de 
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la sección anterior, este tipo de distribución no uniforme no es una buena elección para las reacciones en 
serie consideradas aquí. 
 

 

 

 
 

Figura 5. Efecto del tamaño del pellet en la tasa de producción de R y selectividad utilizando los perfiles uniformes 
(a), decrecientes (b) y crecientes (c) de De. Se consideraron variaciones del 50%, 150% y 200% con respecto al valor 

original de R en el análisis. La micro-porosidad se fijó en ϵμ= 0.1 en todos los casos. 
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5. Conclusiones 
 
En sistemas reactivos para múltiples reacciones que producen productos tanto deseables como 
indeseables, dos factores determinan el rendimiento general del catalizador: la conversión y la 
selectividad. Estos factores de rendimiento son sensibles a las propiedades físicas de los pellets de 
catalizador porosos y la estructura de los poros. En este estudio se investigó el caso de múltiples 
reacciones en serie con el producto deseable generado en uno de los pasos intermedios, cubriendo un 
amplio rango de propiedades del catalizador. Los resultados muestran que cuando se varían las 
propiedades físicas, las tendencias de mejora en la conversión y en la selectividad a menudo van en 
direcciones opuestas. Esto indica que encontrar las propiedades óptimas del pellet de catalizador requiere 
un modelo de proceso detallado como herramienta y método esencial para determinar el equilibrio 
deseado entre la conversión y la selectividad. El modelo integral desarrollado en este estudio es robusto 
y útil para este proceso de optimización y para determinar los efectos del tamaño del pellet, la porosidad 
total y la distribución del tamaño de los poros entre los poros macro y micro en los pellets de catalizador 
para reacciones catalíticas en serie. 
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