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Resumen 
 

     El objetivo de la presente tesis fue el desarrollo de un estudio cinético bajo condiciones 

estacionarias y dinámicas sobre la deshidrogenación oxidativa de etano para producir etileno 

(DHO-Et) usando un catalizador de Ni-Sn-O. La investigación se dividió en tres etapas que van 

desde la experimentación hasta el modelado cinético. 

 

     En la primera etapa, se sintetizó un catalizador de Ni-Sn-O mediante el método de 

evaporación descrito por Solsona et al. (2016) con relación atómica de Ni/Sn = 20. Con base en 

los resultados de análisis termogravimétrico, se estableció la temperatura de calcinación del 

catalizador en 500°C. Mediante DRX se identificó la coexistencia de ambos óxidos metálicos, 

NiO con geometría cúbica, siendo el óxido relacionado con el sitio activo, y el SnO2 como el 

óxido promotor de la selectividad hacia el etileno. El catalizador sintetizado presentó una 

morfología de nanoesferas con diámetros efectivos alrededor de 20 nm observadas por 

microscopía electrónica de barrido y microscopía electrónica de transmisión, por lo que el área 

superficial fue de 50 m2 g-1, característica de este tipo de estructuras. 

 

     En la segunda etapa, se llevó a cabo un estudio cinético experimental en el que se evaluó la 

reacción de DHO-Et en un reactor tubular de lecho fijo con baja relación de dt/dp a presión 

atmosférica, variando las condiciones de temperatura de 400-480°C, velocidad espacial (GHSV) 

de 6,996-23,940 h-1, masa del catalizador de 0.1-0.5 g y composiciones molares a la entrada del 

reactor de etano de 0-9% y oxígeno de 0-6%. El reactor se operó en forma continua, es decir, 

se usó una misma carga de catalizador durante todo el experimento y se monitoreo la reacción 

en el tiempo, usando diferentes condiciones de reacción. Los resultados mostraron que el 

etileno, dióxido de carbono y agua fueron los principales productos de reacción. En el caso de 

los reactantes, el oxígeno fue la especie que se adsorbió y reaccionó principalmente en la 

superficie del catalizador influyendo en la velocidad de reacción. Los datos experimentales 

también mostraron que el catalizador de Ni-Sn-O fue activo y más selectivo hacia etileno que 

hacia CO2 alcanzando selectividades de etileno del 80% con conversiones de etano de 10% a 

440°C, presión atmosférica y con un tiempo espacial de 12.15 kgcat s molC2H6
-1. Cabe resaltar 

que el catalizador no presentó desactivación durante la reacción mostrando estabilidad. 

 



 

II 
 

     En la tercera etapa, con base en los resultados experimentales obtenidos en la evaluación 

cinética y datos reportados en la literatura, se planteó un esquema global de la reacción de 

DHO-Et y se propuso un mecanismo de reacción que sigue el formalismo de LHHW y la 

aproximación del pseudo-equilibrio. Se desarrolló un modelo cinético que fue capaz de describir 

las observaciones en estado estacionario y dinámicas a diferentes condiciones de operación, el 

cual resultó ser estadísticamente significativo. Los parámetros también fueron estadísticamente 

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

 

     Los resultados del modelo que describieron el comportamiento dinámico del catalizador, 

mostraron que las velocidades de reacción se incrementaron proporcionalmente con respecto al 

incremento de la temperatura donde la oxidación de etano a etileno fue más rápida que las 

reacciones hacia CO2, por lo tanto, el material fue más selectivo hacia el etileno. A nivel de la 

superficie del catalizador, el efecto de la temperatura influyó sobre la adsorción y desorción de 

las especies, las especies OH se desorben formando agua cuando la temperatura aumenta, 

permitiendo que la cantidad de las especies CO2 aumente debido a las altas temperaturas y 

favoreciendo las oxidaciones totales de etano y etileno. Por otra parte, hay dos especies de 

oxígeno que participan en la reacción: la primera O2 que se encarga de llevar a cabo la 

oxidación selectiva o no selectiva del etano y la segunda O que forma especies adsorbidas 

O2. Sin embargo, un exceso de oxígeno adsorbido O2 favorece las oxidaciones totales hacia 

CO2. 

 

     Finalmente, el tiempo espacial también influyó en la adsorción de las especies, altos valores 

de W/F disminuyeron la selectividad a etileno que se relacionó con una alta actividad, la 

fracción adsorbida por oxígeno disminuyó indicando que esta especie se consumió por 

completo en las condiciones que se evaluó el material catalítico. Cabe resaltar que el 

catalizador presentó estabilidad a diferentes temperaturas y fue selectivo hacia el etileno, 

posicionándose como uno de los catalizadores más prometedores en la DHO-Et. 
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Abstract 
 

     This thesis aimed to develop a kinetic study under stationary and dynamic conditions for the 

oxidative dehydrogenation of ethane (DHO-Et) using a Ni-Sn-O catalyst. The research consists 

of three sections. 

 

     In the first part, a Ni-Sn-O catalyst, with an atomic ratio of Ni/Sn=20, was synthesized by the 

evaporation method reported by Solsona et al., 2016. The calcination temperature was 

determined by thermogravimetric analysis, resulting in 500°C. DRX results showed the 

coexistence of two metal oxides, NiO with cubic geometry, which performed the active phase 

role, and SnO2, which worked as a promoter of the ethylene selectivity. Scanning electron 

microscopy and transmission electron microscopy results showed the synthesized catalyst is 

composed of nanospheres with effective diameters of around 20 nm. Thus, the surface area of 

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

 

     In the second section, an experimental kinetic study was carried out for the DHO-Et reaction 

evaluation using a tubular fixed-bed reactor, with a low tube-to-particle diameter ratio (dt/dp). The 

reactor operated at atmospheric pressure while varying the following reaction conditions: the 

temperature range from 400 to 480°C, the space-time from 4.83 to 245.60 kgcat s molC2H6
-1, the 

catalyst mass from 0.1 to 0.5 g, and molar compositions at the reactor inlet of ethane from 0 to 

9% and oxygen from 0 to 6%. The reactor was operated in continuous mode, using the same 

catalyst mass throughout the experiment, monitoring the reaction all over time, and performing 

the reaction at different operation conditions. The results indicated that ethylene, carbon dioxide, 

and water were the main reaction products. Regarding the reactants, the mainly adsorbed 

species on the catalyst surface was oxygen which reacted and influenced the reaction rate. 

Experimental data also indicated that the Ni-Sn-O catalyst was active and more selective 

towards ethylene than towards carbon dioxide, reaching an ethylene selectivity of ca. 80% at an 

ethane conversion of ca. 10% at 440°C, atmospheric pressure, and with a space-time of 12.15 

kgcat s molC2H6
-1. It is worth mentioning that the catalyst did not exhibit deactivation during the 

reaction. 
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     In the third stage, a global scheme of the DHO-Et reaction was proposed based on the 

experimental kinetic results and data reported in the literature. Subsequently, propounding a 

reaction mechanism that follows the LHHW formalism, a kinetic model following the pseudo-

equilibrium approximation was developed. The kinetic model successfully described both the 

steady-state and dynamic observations, being statistically significant and phenomenologically 

acceptable according to Boudart's criteria. 

 

     The dynamic model results elucidated that the reaction rate increased with the temperature 

increment; the ethane oxidation to ethylene was faster than the reactions towards CO2, and the 

catalyst was more selective towards ethylene. At the catalyst surface level, reaction temperature 

influenced the adsorption and desorption of the species; OH species are desorbed to form 

water when the temperature increased, allowing the augmentation of CO2 species on the 

catalyst surface due to high temperatures and favoring the ethane and ethylene total oxidations. 

Moreover, two oxygen species involved in the reaction were identified. The first one (O2) was 

responsible for the selective and unselective oxidation of ethane, and the second one (O) 

performed the regeneration of O2 adsorbed species. Nevertheless, an excess of adsorbed 

oxygen (O2) increases total oxidations towards CO2. 

 

     Finally, the space-time also influenced the species adsorption; large W/F values led to lower 

ethylene selectivity and high activity; besides, the adsorbed oxygen fraction (O2) decreased, 

indicating total oxygen consumption during the reaction conditions in which the catalyst was 

evaluated. It is worth mentioning that the catalyst presented high stability at different 

temperatures, being selective towards ethylene and positioning itself as one of the most 

promising catalysts for the reaction of DHO-Et. 
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Nomenclatura 

Símbolos 

'

iA  logaritmo natural del factor pre-exponencial, mmol gcat
-1 h-1 

ɑ0 parámetro de red (a, b ó c), Å 

b  ordenada al origen 

ib  valor del parámetro estimado 

ib  valor del parámetro de referencia 

%C  porcentaje de carbón 

kc , nc  número de átomos de carbono del componente k o n 

BETC  constante de BET 

nC  concentración molar del componente n, mol m-3 

0nC  concentración molar inicial del componente n, mol m-3 

D  tamaño de cristal, nm 

DHO-Et deshidrogenación oxidativa de etano a etileno 

d  distancia interplanar, nm 

td  diámetro del tubo del reactor, m 

pd  diámetro de partícula, nm 

,a iE  energía de activación de la reacción i, kJ mol-1 

ER Eley-Rideal 

TF  flujo molar total, mmol h-1 

0kF , kF  flujo molar del componente k alimentado, mmol h-1 

0nF , nF  flujo molar del componente n, mmol h-1 

,m nF  flujo molar observado experimentalmente de la respuesta n en el experimento 

m, mmol h-1 

,m nF  flujo molar calculado por el modelo de la respuesta n en el experimento m, 

mmol h-1 

K  factor de forma 

nK  constante de equilibrio de adsorción del componente n, Pa-1 

ik , ik , ik  constante cinética de la reacción elemental i 

LH Langmuir-Hinshelwood 

LHHW Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson  
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LP ley de potencias 

m  pendiente 

MXN peso mexicano 

MvK Mars-van Krevelen 

sN  concentración de sitios totales 

n  número entero  

respn  número de respuestas 

expn  número de experimentos 

P  presión, Pa 

0P  presión de saturación de vapor, Pa 

nP  presión parcial de la especie n, Pa 

Q  flujo volumétrico, m3 h-1 

1q  calor adsorbido 

Lq  calor de licuefacción del adsorbato 

R  constante de los gases ideales, kJ mol-1 K-1 

iR  velocidad de reacción global, mmol gcat
-1 h-1 

nR  velocidad de reacción global del componente n, mmol gcat
-1 h-1 

,n iR  velocidad de reacción global de la especie n en la reacción i, mmol gcat
-1 h-1 

RSS  función objetivo (suma residual de cuadrados) 

2R  coeficiente de determinación 

ir  velocidad de reacción del paso elemental i, mmol gcat
-1 h-1 

nS  selectividad de la especie n 

T , T


 temperatura de reacción, K ó °C 

t  tiempo, min 

V  volumen total de gas adsorbido, m3 

mV  volumen de gas adsorbido en la monocapa, m3 

zV  velocidad del fluido en la dirección z, m h-1 

( )V b  valor de la matriz covarianza de parámetros 

catW  masa de catalizador, g 

nw  factor peso asignado a la respuesta n. 

kX  conversión de la especie k 

x  variable independiente 

nY  rendimiento de la especie n 
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y  variable dependiente 

z , L  longitud del lecho, m 

. sitio activo 

  la dirección de la reacción es hacia lo productos e irreversible 

 la reacción es reversible 

 

Símbolos Griegos 

 

  vector óptimo de parámetros 

FWHM  ancho a media altura, rad 

G  energía libre de Gibbs, kJ mol-1  

rxnG  energía libre de Gibbs estándar de reacción, kJ mol-1 

fjG  energía libre de Gibbs de formación de productos, kJ mol-1 

fiG  energía libre de Gibbs de formación de reactivos, kJ mol-1 

rxnH  entalpía estándar de reacción kJ mol-1 

fiH  calor de formación de la especie i, kJ mol-1 

nH  entalpía de adsorción estándar del componente n, kJ mol-1 

,n gS  entropía de adsorción estándar en la fase gas, J mol-1 

nS  entropía de adsorción estándar del componente n, J mol-1 

rxnS  entropía de reacción de la especie i, J mol-1 

fiS  entropía estándar de formación de la especie i, J mol-1 

  ángulo de difracción, rad 

  fracción de sitios libres 

n  fracción de sitios ocupada por la especie n 

  longitud de onda de la radiación, Å 

n  coeficiente estequiométrico del componente n 

  longitud adimensional del lecho 

  densidad del lecho, g m-3 

,i j  coeficiente de correlación binaria entre los parámetros i y j, 

1R  número de Horiuti para la reacción global R 

  tiempo adimensional 

 



 

XIV 

 

Subíndices 

0 inicial o a la entrada del reactor 

cat  catalizador 

exp  experimento(s) 

f  propiedad de formación 

FWHM  ancho a media altura de un pico. 

g  fase gas 

i  número de reacción o número entero 

j  número entero 

k  especie o compuesto alimentado (C2H6 y O2) 

m  número de experimento 

n  especie, compuesto o respuesta (C2H6, C2H4, O2, CO2 y H2O) 

p  partícula o pellet 

iR  número de reacción del esquema global de reacción 

resp  respuesta(s) 

rxn  reacción 

s  sitios activos totales en la superficie del catalizador 

t  tubo 

 

Superíndices 

° propiedad bajo condiciones estándar (101.325 kPa de presión y 25°C de 

temperatura) 
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→ dirección de la reacción hacia productos  

← dirección de la reacción hacia reactivos  
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1. Introducción 

Capítulo 1 
 

Introducción 

 

 

     Desde que el etileno se ha posicionado como una de las olefinas más importantes en la 

industria petroquímica debido a su alta reactividad, la deshidrogenación oxidativa de etano 

(DHO-Et) se ha convertido en una reacción de gran interés industrial para satisfacer su 

demanda. Comercialmente, el etileno es producido mediante el craqueo térmico de 

hidrocarburos (nafta, gas natural, etc.) [1], sin embargo, este proceso es considerado como uno 

de los más costosos en términos energéticos, ambientales y económ icos. La principal 

problemática se debe a la naturaleza endotérmica de las reacciones que se llevan a cabo en el 

proceso, generando inconvenientes como son: altas temperaturas de operación (>800°C), 

generación de cantidades considerables de CO2, bajos rendimientos a etileno y formación de 

coque en el catalizador [2]. Por el contrario, la reacción de DHO-Et es exotérmica y no está 

limitada termodinámicamente [3] por lo que se pueden alcanzar conversiones del 100% a bajas 

temperaturas (<500°C), además, el uso de oxígeno como oxidante resuelve el problema del 

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

 

     A pesar de sus ventajas, la DHO-Et se ha convertido en un reto en el ámbito académico 

debido a que su implementación a nivel industrial aún no ha sido lograda [4], los principales 

desafíos son el desarrollo de un catalizador que satisfaga los requerimientos industriales en 

cuanto a actividad, selectividad y estabilidad, y la elección del arreglo del reactor a escala 

industrial. Una revisión en la literatura, ha mostrado que los catalizadores basados en óxidos 

mixtos de metales han presentado resultados prometedores [5-7], particularmente, el 

catalizador de Ni-Sn-O es de los más eficientes mostrando altas selectividades (90%) [8]. 

Investigaciones sobre este material [9,10] se han enfocado en caracterizar las propiedades 

catalíticas del material a nivel laboratorio. Sin embargo, para este material aún no se han 

reportado estudios cinéticos (experimentales y/o teóricos), lo cual es fundamental para tener un 

mayor entendimiento sobre su comportamiento.  
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     De hecho, en el ámbito cinético los trabajos reportados en la literatura para la DHO-Et son 

pocos, las evaluaciones cinéticas generalmente se han enfocado en evaluar el material en 

condiciones estacionarias que, aunque proporcionan información útil en cuanto al diseño del 

reactor y condiciones de operación, no aportan la suficiente información para elucidar el 

mecanismo de reacción. Un esclarecimiento más estricto puede llevarse a cabo evaluando la 

reacción bajo condiciones dinámicas; no obstante, en el caso de la DHO-Et este tipo de 

estudios son escasos [11].  

 

     De acuerdo con lo anterior, la presente tesis se enfocó en el estudio cinético de la DHO-Et 

sobre el catalizador de Ni-Sn-O, evaluando el material bajo condiciones estacionarias y 

dinámicas. Asimismo, este trabajo se encuentra estructurado de la siguiente forma: en el 

Capítulo 2, se presenta un panorama de la importancia del etileno en la industria petroquímica, 

así como los procesos industriales para la producción de esta importante olefina y se introduce 

a la DHO-Et como una de las alternativas que actualmente se estudian para sustituir al proceso 

convencional. El Capítulo 3, ofrece una revisión de los diversos estudios que se han realizado 

en la DHO-Et, indicando cuáles son los principales catalizadores usados en esta reacción, por 

qué el catalizador Ni-Sn-O es uno de los materiales más prometedores y cuáles son sus 

propiedades catalíticas. En esta sección también se hace una revisión bibliográfica de los 

estudios cinéticos que se han reportado para la DHO-Et explicando sus principales limitaciones 

en cada estudio. En el Capítulo 4, se expone el planteamiento del problema, pregunta de 

investigación y los principales propósitos de esta tesis. En el Capítulo 5, se describen las 

metodologías que se usaron para llevar a cabo la caracterización fisicoquímica del material, el 

estudio cinético experimental y el desarrollo del modelo cinético. El Capítulo 6, aborda los 

resultados obtenidos de esta investigación, así como el análisis sobre las propiedades 

catalíticas, la evaluación experimental y el comportamiento del modelo cinético del catalizador 

de Ni-Sn-O durante la DHO-Et. Finalmente, en los Capítulos 7 y 8 se presentan las 

conclusiones y perspectivas de este trabajo. 
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2. Generalidades 

Capítulo 2 
 

Generalidades 
 

 

2.1. Características del Etileno 

     El etileno es un compuesto químico orgánico, su apariencia es la de un gas incoloro, con 

aroma y sabor dulce. Está formado por dos átomos de carbono unidos por un doble enlace y 

cada carbono está unido a dos átomos de hidrógeno, el ángulo entre los dos enlaces carbono-

hidrógeno es de 117° (≈120°), que corresponde a una hibridación sp², además de que no puede 

rotar porque todos los átomos están en el mismo plano [12]. Aunque la molécula del etileno es 

muy simple estructuralmente hablando, su importancia radica en su geometría molecular, un 

doble enlace es un lugar de alta densidad de electrones, por lo que es susceptible de ser 

atacado por electrófilos, por ello, el etileno es un compuesto altamente reactivo y es participe en 

varias reacciones de adición, oxidación, polimerización, entre otras [2,13]. En la Tabla 2.1 se 

resumen sus propiedades químicas y físicas. 
 

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

Propiedades físicas 

Peso molecular 28.05 g mol-1 

Densidad relativa (agua = 1) 0.57 

Temperatura de ebullición -103.8°C  

Temperatura de fusión -169.15°C 

Presión crítica 5137.18 kPa 

Temperatura crítica 282.9 K (10°C) 

Presión de vapor 106.39 kPa 

Temperatura de autoignición 490°C 

Temperatura de inflamabilidad 425°C 

Límites de inflamabilidad 

 (% en aire por volumen) 

Lim. Inferior = 2.7% 

Lim. Superior = 36% 

Propiedades químicas 

Acidez 44 pKa 

Solubilidad en agua Poco soluble 
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     El etileno es uno de los compuestos químicos más importantes en la industria quím ica, a 

nivel mundial se consumieron 150 millones de toneladas en el 2017 y se pronostica que para el 

año 2025 la demanda global incremente en un 33.33% [15]. No obstante, en México la 

producción anual de etileno ha decrecido debido a la escasez de materia prima como el gas 

natural [16]. Por otra parte, Estados Unidos también ha mostrado una disminución en la 

producción anual de etileno obtenido de refinerías (ver Figura 2.1); sin embargo, se espera que 

con el desarrollo de nuevas instalaciones de craqueo térmico de etano la producción de etileno 

aumente más de una quinta parte de su producción actual [17], aun así el desarrollo de 

crackers de etileno implica años de desarrollo debido a que son proyectos caros y complejos, lo 

que abre la puerta a la búsqueda de nuevas alternativas en la producción de esta olef ina para 

satisfacer su demanda. 
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Figura 2.1. Producción anual de etileno en México y Estados Unidos (Datos obtenidos de 

SENER y U.S. EIA). 

 

2.2. El etileno en la industria petroquímica 

     Aunque la reactividad del etileno es menor comparada con la de otras sustancias como el 

acetileno, esta olefina es más simple, segura y menos costosa para la manufactura de 

productos útiles, por lo que se ha colocado como el compuesto más importante en la industria 

química en términos de volumen de producción [13]. Respecto al consumo total, los derivados 

del etileno que más se producen son el polietileno y óxido de etileno, con una demanda 

aproximada del 60% y 15%, respectivamente [18], que son primordialmente precursores en la 

fabricación de diversos plásticos, anticongelantes, etc., ver Figura 2.2. En menores cantidades 
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también se obtienen productos como etanol, detergentes, plastificantes e inclusive hormonas 

que se utilizan en la agricultura para el crecimiento y la maduración artificial de las plantas y 

frutas [19,20]. 

 

 

Figura 2.2. Productos derivados del Etileno [19]. 

 

2.2.1. Proceso convencional de producción de etileno 

     En la actualidad, el craqueo térmico de etano, naftas, gas natural, entre otros hidrocarburos, 

es la principal fuente de producción de etileno [21]. A nivel de la reacción, que es homogénea, 

básicamente ocurre en competencia una producción de etileno, como la reacción de interés, y 

reacciones no selectivas relacionadas con el craqueo térmico de los alcanos que se hacen 

reaccionar con vapor de agua. Varias investigaciones [22-24], concuerdan que la reacción de 

craqueo térmico de hidrocarburos implica reacciones en cadena con la participación de 

radicales libres, en la reacción selectiva del hidrocarburo se pierden hidrógenos para producir 

etileno e hidrógeno molecular [25,26]. 

 

2 6 2 5 2C H H C H H    12.98 /rxnH kJ mol    (2.1) 

      2 5 2 4C H C H H   149.01 /rxnH kJ mol   (2.2) 

       2 6 2 4 2C H C H H  
298 136.33H kJ mol   (2.3) 

Etileno 

Polietileno  Plásticos 

Óxido de Etileno Etilenglicol 

Anticongelantes 

Disolventes 

Tensoactivos 

Dicloruro de 

etileno 

Cloruro de 

Vinilo 
Polímeros de PVC 

Etilbenceno Estireno  
Poliestireno (plásticos) 

Cauchos 

Acetaldehído 
Ácido acético 

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

las siguientes:  

 

2 6 3 8 42C H C H CH   11.56rxnH kJ mol    (2.4) 

  3 8 3 6 2C H C H H   124.91rxnH kJ mol   (2.5) 

  3 8 2 4 4C H C H CH   82.67rxnH kJ mol   (2.6) 

  3 8 2 2 4C H C H CH   133.45rxnH kJ mol   (2.7) 

  2 4 2 2 2C H C H H   31.51rxnH kJ mol    (2.8) 

2 6 2 4 42 2C H C H CH   71.10rxnH kJ mol   (2.9) 

 2 6 2 4 3 6 4C H C H C H CH    22.98rxnH kJ mol    (2.10) 

 

     Debido a que estas reacciones son homogéneas y en su mayoría endotérmicas, se 

requieren altas temperaturas en el proceso del craqueo térmico. A nivel de operación del 

proceso, en un horno, una mezcla de hidrocarburos y vapor de agua son precalentados a 

temperaturas entre 500°C y 680°C, posteriormente, la mezcla se alimenta a un reactor donde 

se alcanzan temperaturas entre 800-1000°C y ocurre la ruptura de las moléculas, a la salida del 

reactor, los efluentes son enfriados rápidamente a 349°C y los productos deseados son 

finalmente separados mediante procesos de destilación y absorción [21,27]. Aunque el craqueo 

térmico se ha utilizado por más de 50 años, esta tecnología presenta varias limitaciones como: 

la alta demanda energética (16-22 GJ/tonelada de etileno producido), la generación de 

cantidades considerables de CO2 (1-1.6 toneladas/tonelada de etileno producido) dependiendo 

del tipo de hidrocarburos que se alimentan, producción de óxidos de nitrógeno, formación de 

coque en las paredes del reactor lo que implica un incremento en los costos de mantenimiento 

puesto que el proceso debe pararse constantemente [28], y se tiene un bajo rendimiento de 

producción de etileno, por lo que se requiere un complejo sistema de purificación y separación, 

que involucra más costos en el proceso [29]. 

 

     A pesar de los varios inconvenientes del craqueo térmico, mediante este proceso se 

produce, aproximadamente, el 68% de la producción mundial de etileno, siguiendo el craqueo 

catalítico con 29% y el resto de la producción proviene de otros procesos [30]. Actualmente, el 

craqueo térmico se considera como uno de los procesos que más contribuye al cambio 

climático que está sufriendo el planeta, la producción de altas emisiones de CO2 hacia la 

atmósfera y el consumo excesivo de energía en el proceso son una de las principales causas 
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asociadas al fenómeno del efecto invernadero y por ende, a la aceleración del calentamiento 

global. Debido a las desventajas que presenta el craqueo térmico, en las últimas décadas se 

han propuesto posibles tecnologías para producir etileno [31-34] con los objetivos de 

implementar procesos renovables, reducir contaminantes como el CO2, optimizar los 

rendimientos a olefinas y minimizando los costos de producción.  

 

2.3. Alternativas en la producción de etileno 

     En la Tabla 2.2 se muestra un cuadro comparativo de los procesos alternativos para la 

producción de etileno. Una reacción atractiva para la producción de etileno es la síntesis de 

bioetileno que consiste en convertir biomasa a etanol, el cual puede ser deshidratado, la 

reacción de etanol a etileno es endotérmica requiriendo temperaturas de entre 200 a 500°C y 

con el empleo de un catalizador, se han conseguido conversiones, selectividades y 

rendimientos por encima del 95% a nivel laboratorio [35]. No obstante, esta reacción presenta 

varias limitantes para competir con el proceso convencional. Primero, la temperatura de 

reacción es un aspecto importante que considerar ya que a temperaturas menores a 200°C se 

favorece la reacción secundaria hacia dietiléter y mantener la reacción en temperaturas arriba 

de los 200°C, se traduce en un alto costo energético. Segundo, aunque el mejor de sus 

catalizadores [36] ha logrado buenos resultados, la baja estabilidad del material presenta una 

desventaja para la reacción, ya que se ha observado desactivación por formación de coque. 

Tercero, la poca disposición de etanol y su alto costo, crea conflicto para considerar esta 

reacción como atractiva para producir etileno a nivel industrial. En términos de costos, el etileno 

producido del craqueo térmico a partir de compuestos petroquímicos cuesta menos (600-1300 

dólares por tonelada de etileno) que la síntesis de etileno a partir de etanol (1650 dólares por 

tonelada etileno) [37].  

 

     Aunado a lo anterior, la fabricación de etanol a partir de biomasa actualmente, no parece 

una vía favorable ya que el bioetileno es producido a partir de caña de azúcar o almidón [38], en 

términos económicos esto afecta a la demanda mundial de alimentos incrementando sus 

precios y en cuanto al medio ambiente la producción de caña conlleva al cambio de uso de 

suelo incrementando la deforestación de bosques y selvas, pérdida de la biodiversidad, 

aumento de las emisiones de CO2 y por ende al incremento del calentamiento global. 
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      Otra alternativa es la deshidrogenación oxidativa de etano (DHO-Et) que parece ser una 

reacción prometedora para producir etileno, la reacción se desplaza hacia los productos no 

teniendo limitaciones termodinámicas y alcanzado conversiones de alcanos del 100% (Ver 

apéndice A). Las principal ventaja en la DHO-Et, radica en que los alcanos se convierten en 

olefinas teniendo reacciones exotérmicas [39-41], las cuales requieren bajas temperaturas de 

reacción con el uso de un catalizador adecuado (<500°C) que son menores en comparación al 

craqueo térmico, esto también resulta en un ahorro energético ya que no hay necesidad de un 

suministro de calor externo, de hecho se ha reportado que el consumo específico de energía en 

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

 

     Otra ventaja en la DHO-Et, es el uso de etano como materia prima, en primera porque el 

etano es más barato que la nafta u otro tipo de materia prima que se alimenta al proceso 

convencional (4188 MXN/ton y 9624 MXN/ton sin I.V.A., respectivamente) [43] y segundo, la 

disponibilidad de materia prima para la DHO-Et no es un problema, ya que el etano es extraído 

a partir del gas natural proveniente de yacimientos convencionales y no convencionales (shale 

gas) [44]. En cuanto a ventajas ambientales, la DHO-Et emite aproximadamente entre una 

tercera a una quinta parte de las emisiones de CO2 que produce el craqueo térmico. 

Finalmente, el uso de un catalizador selectivo hacia etileno y con alta estabilidad, podrían 

disminuir la formación de CO y CO2, la formación de coque y los costos de separación en 

comparación al proceso convencional. 

 

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

 

Característica 
Proceso 

Síntesis de bioetileno DHO-Et 

Temperaturas de reacción >250 < 500°C 

Tipo de reacción Endotérmica Exotérmica 

Rendimiento de etileno 99% 70% 

Producción de CO2 6-10 ton/ton etileno a 0.31 ton/ton etileno b  

Materia prima Etanol Etano 

Productos Etileno, agua Etileno 

a Producción de CO2 contemplando la producción de etanol a partir de biomasa 

b Producción de CO2 incluyendo las emisiones en la producción de oxígeno.  
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     En la Figura 2.3, se muestra un esquema global de las reacciones principales que ocurren 

en la DHO-Et. El etano y oxígeno reaccionan y forman etileno (r1) u óxidos de carbono (r2 y r3) y 

agua, el etileno formado también reacciona con oxígeno teniendo la formación de óxidos de 

carbono y agua. Las oxidaciones totales son las reacciones secundarias que se intentan 

minimizar con el uso de un catalizador selectivo a etileno [48]. Sin embargo, hoy en día la 

implementación de la DHO-Et a nivel industrial no ha sido posible ya que no se ha encontrado 

un catalizador lo suficientemente activo, selectivo y estable para evaluarse a escala industrial. 

De tal forma que el desafío es encontrar un catalizador que ofrezca altas selectividades a 

etileno (>90%), de preferencia altas conversiones de etano (>60%), a bajas temperaturas de 

activación (<500°C) [3,4]. 

 

 

Figura 2.3. Esquema de la reacción de DHO-Et [49]. 
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3. Antecedentes 

Capítulo 3 
 

Antecedentes 
 

 

3.1. Catalizadores usados en la DHO-Et. 

     En las últimas cuatro décadas la mayor parte de las investigaciones en la reacción de DHO -

Et, se han enfocado en la propuesta de catalizadores, evaluando la reactividad del material bajo 

los efectos de la composición del material, método de síntesis y condiciones de operación [50]. 

Algunos catalizadores que se han evaluado en la DHO-Et se presentan en la Tabla 3.1, de 

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

 

i) Aquellos catalizadores como Pt-Sn, Pt/γ-Al2O3, LaSr0.02Ox, etc., que presentan 

rendimientos a etileno similares a los obtenidos en los procesos comerciales (48%), 

pero las temperaturas de activación están por encima de los 800°C, y son selectivos 

hacia compuestos no deseados [52,53]. 

ii) Los catalizadores que se basan en iones alcalinos, alcalinotérreos y óxidos de los 

grupos IA y IIA como Li, Mg, etc., los cuales presentan altas selectividades, pero 

temperaturas de activación mayores a 500°C y su actividad no es estable [54-60]. 

iii) Los sistemas catalíticos basados en óxidos reducibles de metales de transición (V, 

Ni, Mo, Nb, etc.), aunque se obtienen rendimientos a etileno bajos, se ha logrado 

disminuir la temperatura de activación por debajo de 500°C [61-67,8]. 
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Tabla 3.1. Catalizadores propuestos para la DHO-Et. 

Catalizador T[°C] a XC2H6 b SC2H4 c  YC2H6 
d Observaciones Ref. 

Pt-Sn 873-920 72-76 68-69 49-52 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La adición de Sn 

disminuye la selectividad hacia 

CO2. 

[52] 

Pt/γ-Al2O3 890-1002 41-95 37-65 <50 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. Aunque la 

producción de CO2 disminuye al 

aumentar la temperatura, aumenta 

la selectividad a CO, además se 

produce propano y butano. 

[53] 

SmNa0.028P0.014Ox 855-867 >50 66-68 34-46 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. Se tienen altas 

selectividades a metano y propano. 

[54] 

SmSr0.2Ox 855-867 >50 66-68 34-46 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. Se tienen altas 

selectividades a metano y propano. 

[54] 

LaSr0.02Ox 800-867 >50 66-68 34-46 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La producción de 

etileno y CO2 aumentan, no 

obstante, el material es selectivo a 

metano y propano. 

[54] 

BaCl2–TiO2–SnO2 610-720 5-65.5 93-99 5-60.4 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. Además de etileno 

se observa metano, CO y CO2 a la 

salida del reactor. El material no es 

estable, hay una disminución de la 

actividad que se atribuye a la 

pérdida de cloruro del catalizador. 

[55] 

LiFeO2−LaSrFe 650-700 30-60 75-95 40-50 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La adición de 

LiFeO2 mejora la selectividad a 

etileno, la disminución de la 

producción y selectividad a etileno 

se atribuye al consumo de oxígeno 

de la red activa. 

[56] 

a Temperatura de reacción. b Conversión de etano. c Selectividad a etileno. d Rendimiento de etileno. 
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Tabla 3.1. (Continuación) 

Catalizador T[°C] a XC2H6 b SC2H4 c  YC2H6 d Observaciones Ref. 

LiCl/MnOx/PC 500-650 3.4-73 58-87 10-64 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. Se observa 

acetileno al aumentar la relación 

C2H6/O2 alimentada. Se tiene 

pérdida de la actividad del material 

a T>675°C. 

[57] 

Li/MgO 500-700 2.6-40 20-75 >34 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La adición de Li 

incrementa la selectividad a etileno; 

no obstante, también se detecta 

propano y butano a la salida del 

reactor. 

[58] 

Li/Ni/CaO 550-650 10-39 90-94 24-35 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La relación Ni/CaO 

incrementa la producción de CO2, 

la adición de Li favorece la 

selectividad a etileno la cual 

disminuye al incrementar la 

conversión de etano por efecto de 

un incremento de la temperatura. 

[59] 

LiCl/Dy2O3/MgO 450-595 1-80 22-80 1-65 Se tienen reacciones homogéneas 

y heterogéneas. La actividad del 

material está limitada por la 

temperatura de fusión del material 

(600°C). 

[60] 

Co-TiO2 450-550 1.5-22 60-75 0.5-13 La conversión es baja. El 

catalizador muestra altas 

selectividades a CO2. 

[61] 

Zr-VPO 400-475 3-30 95-98 18-19 Se observa CO2 y CO como 

productos principales, la adición de 

Zr incrementa la actividad del 

catalizador. 

[62] 

VOx/Al2O3 470-550 0.6-41 23-79 5-10 El aumento en la conversión de 

etano se relaciona con una 

disminución de la selectividad a 

etileno y aumenta la selectividad a 

CO2. 

[63] 

a Temperatura de reacción. b Conversión de etano. c Selectividad a etileno. d Rendimiento de etileno. 
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Tabla 3.1. (Continuación) 

Catalizador T[°C] a XC2H6 b SC2H4 c  YC2H6 d Observaciones Ref. 

MoVSbO 340-400 10-65 82-98 52.5 Se observa pérdida de la actividad 

catalítica después del primer ciclo 

de reacción. 

[64] 

MoVTeNbO 340-420 0.2-37 10-98 10-75 Es un material altamente selectivo 

a etileno. No obstante, una alta 

selectividad se relaciona con una 

baja conversión. 

[65] 

Ni-Ta-O 250-400 6-60 63-82 27 Aunque la selectividad se mantiene 

estable con el tiempo de reacción, 

la conversión de etano disminuye, 

parece que altos contenidos de 

talio son correlacionados con 

desactivación del material. 

[66] 

Ni-Nb-O 200-400 6-19 76-90 1-28 Más del 80% de su actividad 

intrínseca original fue retenida 

durante 72 h de tiempo de 

reacción. 

[67] 

Ni-Sn-O 350-375 10-15 85-89 9-13 La adición de Sn mejora la SC2H4, 

se aprecia una ligera pérdida de 

actividad, pero el material es 

estable después de 5h.  

[8] 

a Temperatura de reacción. b Conversión de etano. c Selectividad a etileno. d Rendimiento de etileno. 

 

     De acuerdo con la clasificación que se presenta en la Tabla 3.1, los materiales que más han 

llamado la atención son los del tercer tipo (con T<500°C), en particular los más atractivos en 

términos de su conversión y selectividad (>70%) son los catalizadores basados en óxidos de 

vanadio y óxidos de níquel, donde se observa que presentan mayores selectividades a etileno a 

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

 

      Dentro de los catalizadores basados en óxidos de vanadio, los materiales más 

prometedores son los óxidos mixtos multimetálicos de MoVTeNbO, que han presentado 

rendimientos en algunos escenarios de reacción del 75% a bajas temperaturas (340-400°C) 

[68]. Este material está compuesto principalmente por dos fases cristalinas denotadas como M1 



 

14 

 

y M2, no obstante, la fase M1 del material que es ortorrómbica es la que contiene los sitios 

activos y selectivos que participan en la DHO-Et [69]. Aunque ha sido difícil identificar con 

exactitud el papel de cada metal, se ha propuesto que el V es el responsable de la activación de 

etano, Mo mejora la actividad catalítica de los átomos V, el átomo de Te es asociado con la 

formación de una fase cristalina selectiva y Nb parece ser una especie que mejora la 

selectividad [49,70]. Por otra parte, estudios reportan [71] que la estabilidad del catalizador está 

limitada a temperaturas de operación menores a 550°C debido a que el átomo de Te se sublima 

por el efecto del aumento de temperatura de reacción [72], aunado al hecho de la complejidad 

de la síntesis del catalizador. Investigaciones sobre este catalizador [73,74], concluyen que 

estas limitaciones, y que la selectividad hacia olefinas disminuye drásticamente con la 

conversión de etano, han dificultado su implementación a nivel industrial. 

 

     Comparando los catalizadores a base de V, cuya composición y métodos de síntesis son 

bastante complejos, los materiales a base de Ni aparecen como compuestos que se pueden 

sintetizar por métodos más simples y económicos desde el punto de vista energético ya que 

requieren menores temperaturas de calcinación y se reportan como materiales con eficacia 

similar a los catalizadores a base de V [75]. Las energías de activación en los catalizadores a 

base de Ni son bajas ya que se activa a temperaturas cercanas a los 350°C [76], aunado con el 

bajo costo del NiO, han hecho que este tipo de catalizadores se considere como una de las 

alternativas más prometedoras para ser aplicados en la DHO-Et. Estudios catalíticos de 

catalizadores a base de Ni se muestran en la Tabla 3.2. El NiO por si solo presenta altas 

conversiones de etano a bajas temperaturas; sin embargo, la selectividad a etileno es muy baja 

(<30%) debido a que la mayor parte de etano se convierte a CO2 [77], por lo que en la literatura 

se ha propuesto dopar o soportar al NiO para mejorar la selectividad a etileno. De acuerdo con 

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

 

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

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

82]. 

ii) Catalizadores de NiO diluido con otros óxidos como el TiO2 (con contenido de Ni 

entre 20-50% en peso) [83]. 

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

Ni superior al 80% en peso de NiO) [7,8,84-87]. 
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Tabla 3.2. Catalizadores basados en NiO para la DHO-Et. 

Catalizador T[°C] a XC2H6 
b SC2H4 

c YC2H6 
d Observaciones Ref. 

NiO-LiCl/SZ  500-650 3-94 42-79 3-73.7 Temperaturas mayores a 600ºC 

favorecen las reacciones homogéneas, 

de tal forma que la conversión de etano 

y selectividad a COx se incrementan 

con la temperatura, teniendo una 

producción considerable de COx y CH4.  

[78] 

NiO cargado 

con MgO 

475-600 10-40 35-60 36.8 La reacción ocurre a más de 500°C, 

además, el catalizador es altamente 

selectivo hacia CO y CO2. 

[79] 

Ni/K-Y 500-625 7-28 80 - La conversión de etano y selectividad a 

COx se incrementan con la temperatura, 

y además, se observan pequeñas 

cantidades de CH4 como subproducto 

de reacción. 

[80] 

NiO/Al2O3   350-450 7.6-47 73-83 6.3-34 Es un material altamente selectivo a 

etileno. No obstante, una alta 

selectividad se relaciona con una baja 

conversión. 

[81] 

NiO/PCH-Ti 450 51.5 67.3 34.7 El soporte mejora la dispersión de NiO, 

lo que disminuye la reducibilidad de NiO 

a Ni, especies que favorecen la 

formación de CO2. 

[82] 

NiO diluido 

en TiO2 

450 2.5-20 65-90 40 La selectividad a etileno disminuye con 

el aumento de la conversión, los 

productos principales son C2H4 y CO2, 

también se produce CO, no obstante, 

altas selectividades a etileno se 

relacionan con una baja conversión. 

[83] 

Ni–Zr–O 250-430 1-60 47-65 23-40 La introducción de Zr en NiO 

incrementa la selectividad a etileno pero 

disminuye la conversión de etano y 

oxígeno. 

[84] 

Ni–W–O 250-500 1-30 18-60 - Altos contenidos de W disminuyen la 

selectividad a CO2, no obstante, la 

selectividad a etileno es baja. 

[85] 

a Temperatura de reacción. b Conversión de etano. c Selectividad a etileno. d Rendimiento de etileno. 
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Tabla 3.2. (Continuación) 

Catalizador T[°C] a XC2H6 b SC2H4 c YC2H6 d Observaciones Ref. 

Ni–Nb–O 300-420 1-66 80-90 46 Se alcanzan selectividades a etileno de 

hasta 90%, pero decrece la conversión; 

la estabilidad del catalizador permanece 

por 20 h. 

[7] 

Ni-Sn-O 200-450 2-20 60-90 9-20 XC2H6 decrece ligeramente (10%) 

durante las primeras 5 h, durante las 

siguientes 21 h la actividad se mantiene 

constante. 

[8] 

Ni-Ag-O 250-340 0.5-15 8-46.4 1.1 No hay interacción entre Ag y NiO, el 

material es poco activo y muy selectivo 

hacia CO2. 

[86] 

NiO-CeO2 200-350 1-14 50-67 - La introducción de Ce en NiO 

incrementa la conversión de etano y 

selectividad a etileno, no obstante, 

estos valores son todavía bajos. 

[87] 

a Temperatura de reacción. b Conversión de etano. c Selectividad a etileno. d Rendimiento de etileno. 

 

     En los catalizadores soportados [78-82], se ha logrado incrementar la conversión de etano y 

selectividad a etileno, el soporte incrementa el área superficial, disminuye el tamaño de cristal 

de NiO y distribuye el Ni heterogéneamente; además, las propiedades redox del material 

parecen ser modificadas por la interacción del NiO con el soporte lo cual puede influenciar la 

selectividad favoreciendo la formación de etileno. En catalizadores diluidos [83], las 

temperaturas son menores a 500°C, con altas selectividades a etileno y esta decrece 

ligeramente con la conversión de etano, los resultados dependen fuertemente de la naturaleza 

del diluyente (TiO2) y la carga de Ni. 

 

     Por otra parte, se han propuesto sistemas catalíticos de NiO promovido con otros metales 

[6], la introducción de un segundo metal modifica las propiedades de NiO, como son el área 

superficial, tamaño de partícula, temperatura de reducción del material, acidez de los sitios, etc. 

Dentro de este tipo de catalizadores [7,8,84-87], los catalizadores de Ni-Sn-O y Ni-Nb-O, 

presentan los mejores resultados en términos de selectividad y conversión, mostrando 

comportamientos similares en cuanto a selectividades a etileno y estabilidad del material. 

Además, se ha reportado [11] que, bajo condiciones reductoras, en el catalizador de NiO 

promovido con Nb, las especies Ni2+ se reducen completamente a Ni°, lo que conduce a la 
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formación de metano, coque e hidrógeno. Mientras que en el sistema catalítico de NiO 

promovido con Sn se necesitan condiciones más extremas para reducir parcialmente el 

catalizador, lo que lo convierte en un material con alta estabilidad, además, su fácil preparación 

(método de evaporación) lo convierte en uno de los más prometedores en la DHO-Et. 

 

3.2. Propiedades catalíticas del catalizador Ni-Sn-O 

     Hasta la fecha, las pocas investigaciones sobre el catalizador de Ni-Sn-O [8-11,88], se han 

enfocado en la evaluación a condiciones de operación limitadas y a la caracterización 

fisicoquímica del material, con el objetivo de elucidar el efecto que el estaño tiene en el 

catalizador de Ni-Sn-O. Estudios de difracción de rayos X (DRX) [8,10,11], han demostrado que 

en el catalizador de Ni-Sn-O se observaron solo dos fases correspondientes a NiO cúbico y 

SnO2 tetragonal, siendo NiO la fase dominante, además, la adición de Sn en el catalizador de 

NiO ha sido relacionada con la disminución del tamaño de cristal lo que parece favorecer la 

selectividad a etileno.  

 

     La presencia de Sn en el catalizador de Ni-Sn-O también modifica el área superficial del 

catalizador, mediante estudios de fisisorción de N2, se determinó el área superficial de los 

catalizadores de NiO, SnO2 y Ni-Sn-O, donde los resultados obtenidos fueron 15.4, 22.8 y 100 

m2/g, respectivamente, siendo el Ni-Sn-O el material que mostró la mayor área superficial [8]. El 

cambio en el área superficial también se atribuyó a la adición de ácido oxálico como aditivo y al 

método de preparación empleado [9].  

 

     En cuanto a la morfología del catalizador, micrografías obtenidas mediante microscopía 

electrónica de barrido (SEM por sus siglas en inglés), mostraron que las partículas primarias no 

son uniformes y tienen tamaños entre 1-4 m, además, estudios de microscopía electrónica de 

transmisión con formación de imagen en campo claro (BF-TEM por su siglas en inglés) indican 

que las partículas primarias son agregados de partículas más pequeñas con un diámetro menor 

(1-5 nm) [10]. No obstante, es difícil distinguir las partículas de NiO y SnO2 en el catalizador de 

Ni-Sn-O debido a la aglomeración. Sin embargo, los resultados de espectrometría de dispersión 

de energía de rayos X (X-EDS por sus siglas en inglés) indicaron la presencia de ambos 

metales Ni y Sn [8]. De esta caracterización, se concluye que el cambio en la morfología del 

catalizador se debe a la adición de Sn y ácido oxálico [9]. 
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     Otro aspecto importarte sobre el catalizador, es conocer sus propiedades de reducción, 

mediante la técnica de temperatura programada de reducción de hidrógeno (TPR-H2) [8]. En 

este sentido se ha encontrado que en el catalizador de Ni-Sn-O la reducibilidad disminuye y la 

temperatura de reducción aumenta respecto al catalizador de NiO puro de 290°C a 315°C, 

respectivamente. Este cambio se atribuye a la interacción de NiO con el promotor SnO2. En otro 

estudio de TPR, se encontró un comportamiento similar [11], se ha sugerido que las especies 

de Ni, altamente reducibles, podrían transformarse parcialmente al agregar Sn en estado de 

oxidación 4+ (Sn4+) como promotor, lo que conduciría a una mayor selectividad a etileno en la 

DHO-Et. Además, experimentos catalíticos en condiciones reductoras concluyen que el Ni-Sn-O 

presenta baja reducibilidad, lo que se ha atribuido a la agregación de partículas de SnO2 que 

rodean las partículas de NiO; por lo que se concluye, que se puede lograr la interacción 

adecuada entre el promotor y el NiO sin introducir el estaño como dopante en la estructura 

cristalina del óxido de níquel. 

 

     Pruebas de espectroscopía de fotoelectrones de rayos X (XPS por sus siglas en inglés) [9] 

muestran una caracterización más detallada de la superficie del catalizador, donde en el 

espectro de Ni2p3/2, los picos encontrados a 856.4 eV se han relacionado con la presencia de 

iones Ni3+, especies NiO2+-OH y vacancias de Ni2+ y a 861.4 eV se han asociado con una 

transferencia de carga ligando-metal, no obstante, se ha sugerido que Ni3+ no estequiométrico 

es responsable de la oxidación no selectiva hacia CO2. Aunque NiO es la fase dominante, la 

energía de enlace de Sn3d se observa en el pico a 486.5 eV, que se asocia con Sn4+ y Sn2+. Se 

ha reportado [10] que el Sn4+ se reduce por el ácido oxálico durante la síntesis del Ni-Sn-O, 

resultando en la formación de Sn2+ y Sn0 en el óxido mixto. 

 

     Un análisis sobre la acidez de los sitios usando la técnica de desorción a temperatura 

programada de amoniaco (TPD-NH3) [8], sugiere que la presencia de sitios ácidos de Lewis 

desempeña un papel en la DHO-Et en catalizadores de Ni. Estos resultados muestran que el 

catalizador de Ni-Sn-O tiene un mayor número de sitios ácidos en comparación a los 

catalizadores puros de NiO y SnO2, así mismo, se observó que la selectividad al etileno es más 

alta para aquel material con la acidez más alta; esto sugiere que las propiedades ácidas/ 

básicas de los promotores probablemente modifiquen las características de las especies de 

níquel [88].  
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      La adsorción de CO medida mediante la técnica de espectroscopía infrarroja por 

transformada de Fourier (FTIR) [8], mostró bandas relacionadas con grupos hidroxilo y la 

interacción de CO con los sitios ácidos de Lewis de Ni2+ y Sn4+; con base en los resultados 

obtenidos, se correlacionó que el número y la fuerza de los sitios ácidos de los catalizadores 

debe influir en las propiedades de los catalizadores y por lo tanto, afectar el rendimiento 

catalítico. Estudios de espectroscopía infrarroja con etileno adsorbido en la superficie [88] 

mostraron bandas relacionadas con la interacción de etileno sobre sitios de la superficie del 

catalizador, se concluyó que debido a la fuerte interacción entre el etileno y la superficie de los 

catalizadores basados en NiO con propiedades ácidas, el etileno podría bloquear sitios no 

selectivos, aumentando así la selectividad a etileno; sin embargo, la correlación supuesta no es 

sencilla en catalizadores basados en NiO, y también debe tenerse en cuenta factores 

adicionales relacionados con el grado de coordinación del catalizador que conduce a una 

acidez de Lewis especifica. 

 

     Por otra parte, el papel del oxígeno en la DHO-Et es otra propiedad importante, 

experimentos de intercambio isotópico de oxígeno [8] se utilizaron para determinar la 

reactividad del oxígeno en la superficie. Los perfiles de 18O2 se atribuyeron a la activación de 

oxígeno molecular, reactividad de los átomos formados en la superficie, difusión dentro del bulk 

y a la alta selectividad a etileno, mientras que perfiles de 16O2
18O2 se relacionaron con la rápida 

recombinación y reactividad de especies de oxígeno en la superficie, pero principalmente con la 

alta selectividad hacia CO2, por otra parte, 16O2 se relaciona con las especies de oxígeno 

presentes en la red estructural del catalizador. Se encontró que la cantidad de 16O2
18O2 y la 

relación 16O2
18O2/16O2 es menor en el catalizador de Ni-Sn-O comparado con el NiO puro. 

 

     Considerando la técnica de espectroscopía Raman [11], reveló que el espectro del 

catalizador de Ni-Sn-O tiene un comportamiento similar al catalizador de NiO puro, por lo cual 

se dedujo que los átomos de Sn deben estar simplemente actuando como promotores de 

superficie. Un estudio in situ de espectrometría de absorción de rayos X (XAS) [11], mostró el 

comportamiento en el tiempo del catalizador bajo condiciones de reducción-oxidación-reducción 

utilizando mezclas H2/He, O2/He y C2H6/He; mediciones de absorción de rayos X cerca del 

borde de la estructura (XANES por sus siglas en inglés) revelaron que Ni-Sn-O presentó picos 

característicos de NiO y de Ni metálico; sin embargo, ambos catalizadores mostraron 

comportamientos diferentes. El NiO mostró una velocidad de reducción de H2 más rápida que la 

observada para Ni-Sn-O en atmósfera de H2/He. De acuerdo con estos resultados, la presencia 
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de Ni metálico en el catalizador podría promover reacciones de reformado de etano (cuando los 

experimentos se llevan a cabo en ausencia de oxígeno), provocando la formación de depósitos 

de carbono en la superficie, lo que dificulta la reducción de NiO; sin embargo, el catalizador de 

Ni-Sn-O mostró alta resistencia a la reducción por etano, lo cual se atribuyó a las características 

intrínsecas del material; además, se observó que a medida que aumentó la temperatura, 

disminuyó el grado de reoxidación alcanzado, lo cual se atribuyó a la distribución de estaño en 

el catalizador de Ni-Sn-O.  

 

3.3. Cinética de la DHO-Et. 

     Históricamente la catálisis ha sido relacionada con la ingeniería de reacciones [89]. Por un 

lado, los estudios catalíticos ofrecen información sobre la superficie del catalizador y se 

relaciona con resultados de la evaluación del catalizador en términos de la selectividad y 

conversión (formación de enlaces entre el catalizador y las moléculas que reaccionan). 

Respecto a la ingeniería de reacciones en general, y la cinética en particular, permite 

caracterizar la velocidad a la que una reacción ocurre, elucidando el mecanismo de reacción y 

desarrollando un modelo que relaciona la velocidad de la reacción con el mecanismo de 

reacción y con las variables macroscópicas de operación en el reactor (presión, temperatura, 

concentración de compuestos que intervienen en la reacción, etc.). En este sentido, el modelo 

cinético es el puente de unión entre la escala microscópica a nivel del catalizador y la escala 

macroscópica a nivel del reactor industrial. 

 

     En el caso de la deshidrogenación oxidativa de alcanos (etano, propano y butano) [90-92], 

un análisis de la literatura muestra que entre todas las investigaciones, sólo el 1.6% se han 

enfocado en el modelado cinético [93]. La Tabla 3.3 muestra los modelos que se han 

desarrollado para la reacción de DHO-Et, éstos se han basado en formalismos empíricos como 

la ley de potencias (LP) [5] o mecanísticos de tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson 

(LHHW) [94], Eley-Rideal (ER) [90], Mars-van Krevelen (MvK) [100] o una combinación de estas 

[101,102] los cuales se han desarrollado para un catalizador específico presentando en la 

mayoría de los casos limitaciones experimentales, teóricas o estadísticas. Los estudios 

reportados aún presentan incertidumbres sobre el mecanismo de reacción. En cuanto a los 

reactivos, no se ha descrito aún qué tipo de oxígeno actúa directamente sobre la DHO-Et ya 

que se ha propuesto que es el oxígeno de la red cristalina, superficial o la participación de más 

de una especie de oxígeno en la reacción, por otra parte, no se sabe aún si el etano reacciona 

desde la fase gas o como una especie adsorbida sobre la superficie del catalizador.  
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     En términos de los productos de reacción, no se tiene claro si el etileno interacciona con la 

superficie del catalizador para formar COx, pues no se tiene certeza en el mecanismo para la 

producción de óxidos de carbono, a pesar de ser un aspecto importante debido a que a altas 

temperaturas se favorece la formación de estas especies, tampoco se ha explicado la formación 

de agua y su influencia sobre el comportamiento del catalizador a pesar de que se ha 

observado que afecta los niveles de conversión y selectividad. De igual forma, no se tiene claro 

qué formalismo cinético sigue el mecanismo de reacción (LHHW, ER o MvK) a pesar de que los 

modelos Langmuirianos han descrito mejor los resultados experimentales. En cuanto a la 

estimación de parámetros, algunos modelos cinéticos no reportan y no cumplen criterios 

fenomenológicos y de significancia estadística.  

 

     Finalmente, en la mayoría de los catalizadores propuestos para la DHO-Et (ver Tabla 3.3), 

se han realizado estudios cinéticos a presión atmosférica lo cual es una limitante ya que para 

que la reacción sea implementada a nivel industrial se requieren altas presiones de operación 

(>1013.25 kPa) [4]. De este modo, las conversiones de etano podrían mejorar teniendo un 

impacto benéfico en la economía del proceso debido a que disminuirían los costos de 

separación. Aun así, pocas son las investigaciones que han estudiado el efecto de la presión en 

la DHO-Et [96,97], los cuales han encontrado que a presiones mayores a 1013.25 kPa se tienen 

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

 

     Experimentalmente, los datos observados son obtenidos mediante diseño de experimentos 

de tipo superficie de respuesta o factorial tomando en cuenta solo el estado estacionario de la 

reacción [5] que, aunque son útiles para encontrar zonas de operación convenientes para la 

reacción, no aportan suficiente información en cuanto a la reacción en la superficie del 

catalizador. A pesar de que los estudios dinámicos son una forma de esclarecer los 

mecanismos de reacción, son escasos en el estudio de la DHO-Et. Específicamente, para el 

catalizador de Ni-Sn-O no se han encontrado estudios cinéticos para este material, los trabajos 

que se han dedicado a estudiar este catalizador [9,67], se han enfocado en determinar sus 

propiedades catalíticas y a mejorar el material.  

 

     En cuanto a la dinámica del catalizador [11], se han realizado experimentos transitorios con 

el fin de evaluar la robustez del catalizador bajo condiciones reductoras, encontrándose baja 

reducibilidad del material en ausencia de oxígeno con conversiones de etano menores al 0.5% 

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

en aspectos cinéticos esta información requiere de más estudios dinámicos, y de un desarrollo 

de modelos cinéticos. 

 

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

Modelo Sistema Consideraciones Incertidumbres Ref. 

LPa MoVTeNbO 

P = 101.33 kPa 

T = 400-480°C 

Se estudió el efecto de la 

temperatura y el tiempo espacial 

mediante diseño experimental 

tipo factorial 3k. Los productos de 

reacción son etileno, agua, CO2 y 

CO. La transformación de CO a 

CO2 es despreciable de acuerdo 

con la información estadística. 

No es clara la producción de CO2 

y CO. No explica el efecto del 

agua sobre el comportamiento 

del catalizador. No se tiene claro 

si el etano reacciona desde la 

fase gas o como especie 

adsorbida. No se sabe aún si el 

oxígeno que reacciona proviene 

de la red estructural o de la 

superficie del catalizador. 

[5] 

LHb VOX/Al2O3 

P = 101.33 kPa 

T = 550-700°C 

Se propone un esquema 

triangular donde CO y CO2 se 

comportan como un solo 

compuesto, la aproximación 

sigue el enfoque del pseudo-

equilibrio, la estimación de 

parámetros presenta un intervalo 

de confianza del 95%. 

No toma en cuenta el efecto del 

agua sobre la actividad del 

catalizador.  

Aún falta identificar qué tipo de 

oxígeno participa en la reacción 

(estructural o de la superficie del 

catalizador). 

[94] 

LHb MoVTeNbO 

P = 101.33-

405.3 kPa 

T = 290-370°C 

Aproximación del cuasi-equilibrio, 

la adsorción es el paso que 

controla, la adsorción de oxígeno 

es disociativa, el oxígeno de la 

red causa la escisión del enlace 

C-H, y el oxígeno electrófilo la 

formación de C-O, se desprecia 

la cobertura del catalizador por 

COX. 

La influencia del agua en las 

propiedades catalíticas debe de 

resolverse mejor, puesto que no 

se tiene claro cómo se forma,  si 

afecta la actividad del catalizador 

ni como interacciona para formar 

ácido acético. 

 

[95] 

a LP: Ley de Potencias, b LH: Langmuir-Hinshelwood, c LHHW: Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,   
d ER: Eley-Rideal, e MvK: Mars-van Krevelen.  
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Tabla 3.3. (Continuación) 

Modelo Sistema Consideraciones Incertidumbres Ref. 

LHb Li/Dy/Mg/O/Cl 

P = 101.33 kPa 

T = 580°C 

El mecanismo distingue tres tipos 

de moléculas, las de la fase gas, 

las adsorbidas en la superficie y 

disueltas, el modelo sigue el 

enfoque del pseudo-equilibrio, 

siendo la reacción de etano con 

el hipoclorito de la superficie el 

paso lento. Se considera oxígeno 

disociativo, y se desprecia la 

adsorción de agua.  

No presentan criterios de 

significancia estadística, así 

como las entalpías y entropías 

de adsorción, no está claro qué 

tipo de mecanismo sigue la 

reacción. 

[98] 

LHHWc MoVTeNbO 

P = 101.33 kPa 

T = 400-480°C 

Aproximación pseudo-equilibrio, 

adsorción disociativa de oxígeno 

y adsorción asociativa de las 

demás especies. El etano, agua y 

oxígeno son los componentes 

principales que se adsorben en la 

superficie del catalizador. 

Se intuye que la adsorción del 

agua afecta la velocidad de 

reacción, sin embargo, aún falta 

una explicación más clara.  

No hay claridad en la producción 

de CO y CO2. 

[49] 

LHHWc Ni/KY 

P = 101.33 kPa 

T = 450-600°C 

Aproximación del pseudo-

equilibrio, la reacción es el paso 

controlante, adsorción disociativa 

de oxígeno. La estimación de 

parámetros satisface criterios 

estadísticos y fenomenológicos. 

No se tiene claro la formación de 

agua en el catalizador. No hay 

claridad en la producción de los 

compuestos CO y CO2. No se 

sabe si la interacción entre el 

etileno y la superficie catalítica 

afecta la selectividad a etileno. 

[99] 

ERd VOX/SiO2 

P = 101.33 kPa 

T = 380-520°C 

Aproximación del estado 

estacionario. El alcano no es 

adsorbido en la superficie del 

catalizador y reacciona desde la 

fase gas. La adsorción del O2 es 

disociativa. Consideran la 

influencia del agua, sólo se 

adsorbe el 3% en la superficie del 

catalizador y se libera en la fase 

gas. 

No se reportan criterios de 

significancia estadística en el 

modelo. No se reportan entropías 

y entalpias de adsorción. No se 

tiene claro la producción de CO y 

CO2, ya que éstos se suponen 

como un solo compuesto. No se 

sabe si el agua afecta la actividad 

del catalizador. Aún hay 

incertidumbre en el tipo de 

oxígeno que participa en la 

reacción (estructural o superficial). 

[90] 

a LP: Ley de Potencias, b LH: Langmuir-Hinshelwood, c LHHW: Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,   

d ER: Eley-Rideal, e MvK: Mars-van Krevelen.  
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Tabla 3.3. (Continuación) 

Modelo Sistema Consideraciones Incertidumbres Ref. 

MvKe Ni-Nb-O 

P = 101.33 kPa 

T = 240-400°C 

Considera dos tipos de sitios 

activos. El oxígeno del 

catalizador participa en la 

reacción y hay diferentes 

especies de oxígeno 

responsables de los diferentes 

productos de reacción 

No se sabe si existe una 

adsorción molecular débil casi 

equilibrada de etano o si el etano 

reacciona directamente de la 

fase gaseosa. Inicialmente, 

desprecian el efecto del agua en 

el ajuste del modelo. No 

presentan criterios de 

significancia estadística. 

[100] 

LH 

y 

ER 

MoVTeNbO 

P = 101.33 kPa 

T = 400-480°C 

La velocidad de reacción 

experimental se calcula usando 

ley de potencias. Se proponen 

dos mecanismos, pero el de LH 

es el que mejor ajusta los datos 

experimentales, toma en cuenta: 

dos sitios activos, adsorción 

asociativa para etano y etileno, y 

adsorción disociativa para 

oxígeno. El modelo ER propone 

adsorción disociativa de oxígeno, 

un solo tipo de sitio activo, el 

oxígeno adsorbido reacciona con 

hidrocarburos en la fase gas, con 

excepción de etileno, hay re-

adsorción de los productos.  

La predicción de la producción 

de los COx no es buena. No se 

sabe cómo el agua afecta la 

actividad del catalizador.  No hay 

claridad total en el tipo de 

oxígeno que participa en la 

reacción (estructural o 

superficial).  

Aún hay incertidumbre sobre si 

el etano reacciona desde la fase 

gas o sobre la superficie del 

catalizador. 

[101] 

LHHW 

y 

MvK 

MoVTeNbO/TiO2 

P = 101.33 kPa 

T = 400-480°C 

Aproximación pseudo-equilibrio, 

un solo tipo de sitio activo, solo 

se adsorbe agua y oxígeno en la 

superficie del catalizador, 

adsorción disociativa de oxígeno 

y asociativa del agua, el oxígeno 

reticular de la superficie el 

catalizador en el que participa en 

la reacción. 

No explican la producción de CO 

y CO2 ni la interacción del etileno 

con la superficie del catalizador, 

tampoco se tiene claro si el 

etano reacciona de la fase gas o 

como especie adsorbida 

[102] 

a LP: Ley de Potencias, b LH: Langmuir-Hinshelwood, c LHHW: Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson,   

d ER: Eley-Rideal, e MvK: Mars-van Krevelen.  
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4. Planteamiento del problema 

Capítulo 4 
 

Planteamiento del problema 
 

 

     Debido a que los procesos convencionales presentan varias desventajas en la producción de 

etileno, tales como altas temperaturas (800-900°C), alta demanda energética, altas emisiones 

de CO2, bajo rendimiento en la producción de etileno y por lo tanto, altos costos de producción, 

ha crecido el interés por el desarrollo de nuevas propuestas para satisfacer la demanda de 

etileno. De entre varias opciones la reacción de DHO-Et parece ser una de las alternativas más 

atractivas, debido a varios aspectos: la exotermicidad de la reacción, que hace que se requieran 

temperaturas de reacción menores a 500 ºC con el uso de un catalizador adecuado, no tiene 

limitaciones termodinámicas ya que la reacción es espontanea (ΔG<0) y se alcanzan 

conversiones del 100% inclusive a condiciones estándar de temperatura y presión. 

 

     No obstante, esta tecnología aún no se ha implementado en la industria hoy en día, puesto 

que hay varios aspectos que deben ser tratados, uno de ellos es el desarrollo de un catalizador 

altamente activo y selectivo. En la literatura se han propuesto diversos sistemas catalíticos, los 

materiales basados en óxidos mixtos de metales, parecen ser de los más llamativos en cuanto a 

actividad, selectividad y estabilidad. Dentro de este grupo, el catalizador de Ni-Sn-O ha 

mostrado ser de los más eficientes (conversiones del 20% y selectividades de 90% , 

aproximadamente) a bajas temperaturas (<500°C); sin embargo, aún hay carencias para la 

comprensión de su comportamiento cinético.  

 

     Los estudios cinéticos para la DHO-Et son pocos y los que hay se enfocan en experimentos 

estacionarios que, aunque son útiles para el análisis y diseño del reactor, no aportan suficiente 

información en cuanto a la reacción en la superficie del catalizador. A pesar de que los estudios 

dinámicos son una forma de esclarecer los mecanismos de reacción, son escasos en el estudio 

de la DHO-Et. 



 

26 

 

4.1. Pregunta de investigación  

     ¿La caracterización cinética en estado estacionario y dinámico permitirá elucidar los 

mecanismos de reacción sobre la superficie del catalizador de Ni-Sn-O durante la reacción de 

DHO-Et? 

 

4.2. Objetivos  

4.2.1. General 

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

comportamiento del catalizador bajo condiciones en estado estacionario y dinámico. 

 

4.2.2. Particulares  

a) Diseñar y desarrollar experimentos para la evaluación del comportamiento del 

catalizador durante la DHO-Et bajo condiciones en estado estacionario y dinámico. 

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

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

estacionario y dinámico. 
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5. Métodos y técnicas experimentales 

Capítulo 5 
 

Métodos y técnicas experimentales 
 

 

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

     El catalizador de Ni-Sn-O se sintetizó por el método de evaporación reportado por Solsona y 

colaboradores [8], partiendo de una solución etanólica (Meyer, 99.5%) a 0.1237 M de nitrato de 

níquel hexahidratado Ni(NO3)2∙6H2O como soluto y alcohol etílico (Meyer, 99.5%) como 

solvente; se agregó ácido oxálico (Meyer, 99.5%) como aditivo en una relación molar de 

Aditivo/Ni = 0.65, posteriormente, se añadió oxalato de estaño (II), SnC2O4 (Sigma–Aldrich, 

98%) como sal precursora del Sn, en una relación de Ni/Sn = 20. Esta relación se utilizó porque 

en estudios realizados sobre el efecto de la relaciones atómicas Ni/Sn (4, 12, 20), mostraron 

que a una Ni/Sn = 20 se obtuvieron los mejores resultados en términos de conversión de etano 

y selectividad a etileno [8,103]. La solución etanólica se evaporó a 60°C con agitación continua. 

El sólido obtenido se secó durante toda la noche a 120°C y posteriormente, se calcinó durante 

120 minutos con aire estático a 500°C. 

 

     El uso de etanol como solvente sirvió para mantener los complejos metálicos independientes 

debido a impedimentos estéricos, inhibiendo la formación de la perovskita además de favorecer 

la formación de partículas nanométricas, y el aditivo favorece la cercanía de los óxidos 

formados.  

 

5.2. Técnicas de caracterización 

     En este apartado se describe la metodología de las caracterizaciones del material, con el fin 

de corroborar que el catalizador sintetizado es similar al reportado en el trabajo de Solsona et 

al., [8]. Las técnicas utilizadas fueron: absorción atómica, difracción de rayos X (DRX),  

fisisorción de N2, análisis termogravimétrico (TGA), microscopia electrónica de barrido (SEM) y 

microscopía electrónica de transmisión (TEM). 
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5.2.1. Descomposición de las sales precursoras 

     Con el propósito de corroborar la temperatura de calcinación del catalizador, se realizó el 

análisis termogravimétrico de la muestra de Ni-Sn-O después del secado a 120°C. Esto permitió 

identificar los posibles cambios de la estructura con respecto a la temperatura. Se llevó a cabo 

en un equipo TGA-Diamond (Perkin Elmer) con rampa de calentamiento de 10ºC/min entre 

46°C a 600ºC utilizando un flujo de aire de 200 mL min-1. La masa de la muestra fue de 18.75 

mg. 

 

5.2.2. Contenido metálico en el catalizador 

     Para determinar la concentración de Ni y Sn presente en el catalizador, se utilizó la técnica 

de espectrometría de absorción atómica, el análisis se llevó a cabo en un espectrómetro de 

emisión atómica de plasma modelo Agilent MP-AES. Para analizar la muestra, se preparó una 

digestión de 100 mg de catalizador de Ni-Sn-O en una solución compuesta por ácido nítrico (25 

%v/v) y ácido clorhídrico (75% v/v), la solución se mantuvo en agitación constante a 200°C, 

hasta disolver el níquel por completo y así tener una solución libre de partículas sólidas. 

Finalmente, antes de la cuantificación de metales en el espectrómetro, la solución se aforó a 

100 mL con agua desionizada. 

 

5.2.3. Estructura y cristalinidad del catalizador 

     Se realizó difracción de rayos X (DRX) para determinar las fases cristalinas del material. El 

estudio se llevó a cabo mediante la técnica de polvos en un difractómetro de BRUKER D-8 

ADVANCE, equipado con radiación a base de Cu K (  = 1.5406 Å). 

 

     La intensidad de la difracción se midió en función del ángulo 2 en un intervalo de 10-80°. El 

tamaño de cristal ( D ) se calculó mediante la ecuación de Scherrer (ecuación 5.1) 

 

cosFWHM

K
D



 
    (5.1) 

 

donde K es una constante que generalmente toma un valor de 1,   es la longitud de onda, 

FWHM es el ancho a media altura del pico de difracción y   es el ángulo de incidencia de 

acuerdo con la ley de Bragg 

2n dsen      (5.2) 
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donde n  es un numero entero que corresponde al orden de reflexión,   es la longitud de onda 

de los rayos X, d la distancia interplanar entre dos planos reticulados y   el ángulo que se 

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

  

     Adicionalmente, se realizó el cálculo de los parámetros de red (ɑ0) para el NiO y el SnO2, con 

base en la ecuación que relaciona la distancia interplanar con los índices de Miller 

 

2 2 2

2 2 2 2

1 h k l

d a b c
      (5.3) 

 

donde d  es la distancia interplanar, h , k , l son los índices de Miller y a , b , c  los 

parámetros de red. 

 

Así, para estructuras cristalinas cúbicas, donde a = b = c , la ecuación 5.3 se expresa como: 

 

 2 2 2 2 2d a h k l     (5.4) 

 

y para estructuras tetragonales, donde a = b ≠  c : 

 

2 2 2

2 2 2

1 h k l

d a c


     (5.5) 

 

5.2.4. Morfología del catalizador. 

     La morfología del catalizador Ni-Sn-O se observó por microscopía electrónica de barrido 

(SEM) en un microscopio JEOL, JSM-7600F. La muestra se depositó en laminillas de aluminio 

para el análisis. Las imágenes fueron capturadas con un detector para electrones secundarios 

(SEI). Se empleó un voltaje de 15 kV. También se hizo Espectroscopía de Energía Dispersiva 

de Rayos X (EDS) en las partículas analizadas para identificar cuantitativamente la abundancia 

relativa de cada elemento que la compone. 
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     El catalizador Ni-Sn-O también se caracterizó con un Microscopio Electrónico de 

Transmisión (TEM) JEOL JEM-2100F que cuenta con contraste Z en campo claro. La 

distribución de diámetros de las partículas sintetizadas se obtuvo midiendo con el software 

ImageJ directamente de las micrografías. Se midieron aproximadamente 90 nanopartículas en 

cuatro micrografías 

 

5.2.5. Propiedades texturales 

     El área superficial del catalizador se determinó utilizando la ecuación de Brunauer-Emmett-

Teller (BET) (ecuación 5.6) a partir de los datos de fisisorción de N2 a temperaturas criogénicas 

de 77.35 K (-195.8°C). El experimento se realizó en un equipo Autosorb marca Quantachrome 

previo pre-tratamiento a 400°C en vacío. 

 

 0 0

1 1BET

m BET m BET

CP P

V P P V C P V C

 
  

  
  (5.6) 

 

 1 Lq q RT
BETC e


     (5.7) 

 

donde V es el volumen total adsorbido, P  la presión, mV  el volumen adsorbido en la primer 

monocapa, 0P  es la presión de saturación de vapor del gas adsorbido y BETC  la constante de 

BET que es aproximada mediante la Ecuación 5.7, donde 1q  es el calor adsorbido en la primer 

monocapa y Lq  el calor de licuefacción del adsorbato. 

 

5.3. Sistema de reacción  

5.3.1. Equipo experimental 

     La evaluación cinética del catalizador se realizó en una unidad de microrreacción 

MICROMERITICS PID ENG & TECH modelo MA12216, que puede operar en un amplio rango 

de condiciones de presión (100-10000 kPa) y temperatura de reacción (25-1000°C). En la 

Figura 5.1 se presenta un diagrama del arreglo del sistema de reacción, el equipo permite 

suministrar líquidos y/o gases como alimentación, en este caso, los gases de alimentación se 

alimentan a través de cilindros a presión, conectados a un regulador de dos vías utilizado para 

monitorear la presión interna del cilindro y para ajustar/visualizar la presión de salida a proceso. 

La unidad de microrreacción cuenta con tres entradas en las que se puede alimentar 

etano/etileno, oxígeno/aire y nitrógeno como inerte, cada corriente pasa a través de una válvula 
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de cierre de línea. En este caso, etano (Praxair, 99.99%), oxígeno (Infra, 99.99%) y nitrógeno 

(Praxair, 99.99%), se alimentan a un reactor tubular de lecho fijo por medio de un sistema de 

controladores de flujo másico ((MFC) HI-TEC BRONKHORST) que proporcionan un flujo 

conocido y controlado de gases. El reactor está fabricado de acero inoxidable 316-L, con 

longitud de 305 mm, diámetro interno de 9 mm y que opera isotérmicamente. El interior del 

reactor consta de una placa porosa que se encuentra fija a media altura del reactor y un 

termopar tipo K (encerrado en una funda de Inconel de 1.5 mm de diámetro), que se inserta a 

través del extremo superior y está en contacto con el lecho del catalizador, lo cual permite leer 

temperaturas de reacción con tiempos de respuesta de milisegundos. La unidad cuenta con un 

sistema de control PID para los flujos de alimentación, la temperatura de reacción, la 

temperatura de la cámara del reactor, la presión y el nivel del condensador, cada parámetro se 

controla y monitorea en modo automático por medio de un software (PROCESS@) instalado en 

una computadora Dell, con sistema operativo Windows 7 Professional, procesador Intel R Core 

TM i3-2120 CPU @ 3.30 GHz y 4.0 GB en RAM.  

 

Figura 5.1. Diagrama del arreglo de la unidad de microrreacción [103,104]. 
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     Los gases producidos (etano, etileno y dióxido de carbono) se analizaron a la salida del 

reactor con un cromatógrafo de gases (GC, por sus siglas en inglés) marca Agilent Tech modelo 

6890A. Los productos son transportados a 120°C por medio de una columna HP-PLOT Q de 

dimensiones 30mÅ~530mÅ~50m, hacia un detector de conductividad térmica (TCD) y 

posteriormente, a un detector de ionización de flama (FID), en los cuales se analizan 

compuestos inorgánicos e hidrocarbonados, respectivamente. El GC opera con la alimentación 

de Nitrógeno (praxair, 99.999%) como gas de acarreo e Hidrógeno (praxair, 99.99%), aire 

(praxair, 99.999%) y/o aire extra-seco para el funcionamiento del FID. El GC se controla 

mediante un software (Chemstation) instalado en una PC HP Vectra vl420 (procesador Intel ® 

Pentium 4 ® CPU a 2.4).  

 

 

Figura 5.2. Diagrama del equipo experimental usado en la reacción de DHO-Et [103,104].  
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     Adicionalmente, a la salida del cromatógrafo, se acopló un sistema de monitoreo de CO2 y 

O2, que consta de dos sensores de gas (marca Vernier) conectados en serie, respectivamente. 

El sensor de CO2 monitoreó la cantidad de radiación infrarroja absorbida por las moléculas de 

CO2 y opera en dos rangos de medición, el bajo de 0-10000 ppm y el alto de 0-100000 ppm, a 

25˚C y presión atmosférica. El sensor de oxígeno mide el gas en el aire en un rango de 0-27%. 

Cada sensor es conectado a una interfaz (Vernier LAbPro), la cual traduce la información de los 

sensores en tiempo real donde los datos son observados mediante el software Logger Pro, 

instalado en una computadora Dell, con sistema operativo Windows 7 Professional, procesador 

Intel R Core TM i3-2120 CPU @ 3.30 GHz y 4.0 GB en RAM. La Figura 5.2 muestra el arreglo 

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

 

5.3.2. Evaluación cinética. 

     Con la finalidad de evaluar el comportamiento cinético del catalizador, la reacción de DHO -Et 

se llevó a cabo alimentando al reactor mezclas de etano, oxígeno y nitrógeno, operando a 

diferentes condiciones de reacción. Se realizaron dos conjuntos de experimentos, el primero 

consistió en evaluar el catalizador en estado estacionario, variando la temperatura de reacción 

de 350 a 520°C, la presión de 101.33 a 506.63 kPa, la composición molar de O2 en la 

alimentación de 0 a 9% y el tiempo espacial W/F (masa del catalizador/flujo de etano) de 10.63 

a 245.60 kgcat s molC2H6
-1; se usó una masa de catalizador de 0.5 g diluida en 1 g de inerte 

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

 

     El segundo grupo consistió en evaluar el catalizador bajo condiciones de operación 

dinámicas, se realizaron barridos de temperatura, composición molar de O2 alimentado y tiempo 

espacial W/F. La reacción se monitoreó desde el inicio hasta el apagado del reactor usando una 

sola carga de catalizador durante todo el barrido. La Tabla 5.1 presenta el diseño de 

experimentos donde se establecen las condiciones experimentales de cada reacción. Las 

primeras siete filas de la tabla corresponden a los barridos de temperatura que en la mayoría de 

los casos varió de 400 a 480°C manteniendo constantes las demás variables (P, W/F, %C2H6in, 

O2in, y Wcat). Similarmente, para los otros experimentos sólo se varió la concentración molar de 

oxígeno alimentado (filas 8-11) y el tiempo espacial W/F (fila 12-16). 
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Tabla 5.1. Diseño de experimentos para la evaluación cinética en estado dinámico de la DHO-

Et. 

No. P [kPa] T [°C] W/F [kgcat s molC2H6-1] %C2H6 in %O2in Wcat [g] 

1 101.33 400, 440, 480 122.80 9 3 0.5 

2 101.33 400, 440, 480 74.79 9 3 0.5 

3 101.33 400, 440, 480 48.33 9 3 0.5 

4 101.33 400, 440, 480 245.60 4.5 6 0.5 

5 101.33 400, 440, 480 149.58 4.5 6 0.5 

6 101.33 400, 440, 480 96.66 4.5 6 0.5 

7 101.33 360, 400, 440, 480 10.63 7 6 0.075 

8 101.33 480 122.80 9 2, 4, 6, 8, 10, 12 0.5 

9 101.33 480 74.79 9 2, 4, 6, 8, 10, 12 0.5 

10 101.33 480 48.33 9 2, 4, 6, 8, 10, 12 0.5 

11 101.33 440 12.15 9 2, 4, 6, 8, 10, 12 0.075 

12 101.33 480 245.60, 122.80 4.5, 9 6 0.5 

13 101.33 480 149.58, 74.79 4.5, 9 6 0.5 

14 101.33 480 96.66, 48.33 4.5, 9 6 0.5 

15 101.33 450 12.28, 7.48, 4.83 9 6 0.05 

16 101.33 450 24.56, 14.96, 9.67 9 6 0.1 

 

5.3.3. Cuantificación de los efluentes del reactor  

     Las concentraciones a la salida del reactor se determinaron mediante cromatografía de 

gases utilizando curvas de calibración para el etano, etileno y CO2 (ver Apéndice B). Para 

evaluar la calidad del experimento en términos de la masa de recuperación, se determinaron los 

balances de carbono como se muestra en la ecuación 5.8. Se considera como un experimento 

adecuado cuando el porcentaje de carbón oscila entre el 95-105 %C . 
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   (5.8) 

 

Donde nc  es el número de átomos de carbono del componente n, nF  el flujo molar del 

componente n a la salida del reactor, kc  y 
0kF  el número de átomos de carbono y el flujo molar 

del componente k alimentado al reactor, respectivamente.  
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     Después de obtener los flujos molares, se calculan las variables de respuesta, en el caso de 

la conversión de la especie k ( kX ), se define como los moles de hidrocarburo reaccionado 

entre los moles de hidrocarburo alimentado, mientras que la selectividad de la especie n ( nS ), 

se define como la relación entre los moles producidos del componente n y los moles de etano 

que reaccionan, por otra parte, el rendimiento ( nY ) se define como la cantidad de etileno 

producido entre la cantidad de etano alimentado inicialmente, respectivamente. Las expresiones 

matemáticas se expresan como: 

 

 0

0

% 100 %
k

k

k
k

F F
X

F


     (5.9) 
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      (5.11) 

 

donde 
0kF  y kF son los flujos molares del componente k (C2H6 ó O2) en la entrada y salida del 

reactor, nF  es el flujo molar del producto n (C2H4 ó CO2), kc  y nc  el número de átomos de 

carbono presentes de la especie k o n.  

 

5.4. Modelo cinético 

     En el diseño de reactores, la transición de la escala molecular a la escala industrial hace del 

modelo cinético el aspecto más importante en la ingeniería de rectores. El modelo debe 

describir, predecir y proporcionar información sobre el comportamiento cinético y catalítico del 

material. La propuesta del esquema de reacción y del mecanismo de reacción es uno de los 

primeros pasos en el desarrollo de un modelo cinético. El esquema de reacción se propone a 

partir de observaciones experimentales; en el caso de la DHO-Et sobre el catalizador de Ni-Sn-

O las especies participantes en la reacción se identificaron con base en la cromatografía de 

gases (etano, etileno y dióxido de carbono), por lo que en este estudio, se propuso el siguiente 

esquema de reacción global: 
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1 2 6 2 2 4 2: 2 2 2C H O C H H OR       (5.12) 

 

2 2 6 2 2 2:  2 7 4 6C H O CO H OR       (5.13) 

 

3 2 4 2 2 2:  3 2 2C H O CO H OR       (5.14) 

 

donde el etano se oxida selectivamente a etileno y agua ( 1R ), el etano también reacciona con 

oxígeno para formar dióxido de carbono y agua ( 2R ), así mismo el etileno también se oxida 

totalmente ( 3R ). 

 

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

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

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

 

i) Se considera la ley de acción de masas y la teoría del campo medio para representar las 

velocidades de reacción de cada paso del mecanismo. 

 

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

catalizador, el cual se relaciona con el Ni. 

 

iii) Existe adsorción competitiva por los sitios activos tanto de los reactivos (etano y 

oxígeno) como de los productos (etileno, dióxido de carbono y agua) 

 

iv) La adsorción del oxígeno sobre la superficie del catalizador se considera como 

asociativa. 

 

v) Se considera que todos los pasos de reacción superficiales se llevan a cabo sobre un 

numero finito de sitios activos 

 

vi) El modelo se basa en el enfoque del pseudo equilibrio, es decir, se considera que un 

paso es el que determina la velocidad de reacción mientras que los otros ocurren 

demasiado rápido que se consideran en cuasi-equilibrio. 

 

vii) Se considera que la formación del agua ocurre mediante la participación de especies 

OH. 
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     En la Tabla 5.2 se muestran los pasos de la reacción de DHO-Et, que se tomaron en cuenta 

para el desarrollo del modelo cinético. Los pasos de adsorción I y II, se llevan a cabo sobre el 

sitio activo representado por , los pasos III, lV y V representan las reacciones superficiales, los 

pasos VI, VII, VIII corresponde a la desorción de los productos y el paso IX representa un paso 

de regeneración de sitios del catalizador. También en la Tabla 5.2, se incluye el número 

estequiométrico de Horiuti (   ) que describe el número de veces que cada paso de adsorción, 

reacción y desorción ocurre para completar un ciclo catalítico que complete las reacciones 

globales (ecuaciones 5.12-5.14). 
 

Tabla 5.2. Propuesta del mecanismo de reacción y ciclos catalíticos para la DHO-Et en 

catalizadores de Ni-Sn-O. 

Pasos de reacción 1R σ  
2R σ  

3R σ  

I 2 2 O O   1 7 3 

II 2 6 2 6 C H C H   2 2 0 

III 2 2 246 2  ( )C H O C H OH     2 0 0 

IV 2 6 2 2 25   2 3 ( )C H O CO OH        0 2 0 

V 2 2 2 24 4   2 2 ( )C H O CO OH       0 0 1 

VI 242 4C H C H   2 0 1 

VII 2 2CO CO   0 4 2 

VIII 2 2( ) OH OHO   2 6 2 

IX 2O O O     1 3 1 

 

     Conforme al mecanismo de reacción propuesto, las expresiones de velocidad ( nr ) se 

expresan como: 

2 21 1sI O Osr k N P k N      (5.15) 

2 6 2 62 2II s C HsH Cr k N P k N     (5.16) 

2 6 23 sIII C H Or k N       (5.17) 

2 6 24  sIV C H Or k N       (5.18) 

42 25  V C H Osr k N       (5.19) 

2 4 2 46 6sVI C H s C Hr k N k N P     (5.20) 

2 27 7VII s CO s COr k N k N P     (5.21) 

28 8VIII s OH s O H Or k N k N P     (5.22) 

2

2
9 9IX s O s Or k N k N       (5.23) 
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donde ik y ik  representan las constantes cinéticas, sN es la concentración de sitios totales,

  la fracción de sitios activos libres, n  la fracción de sitios activos ocupada por la especie n y 

nP  la presión parcial de la especie n. Además, existe conservación de la fracción que ocupan 

las diferentes especies en la superficie catalítica, por lo tanto: 

 

2 6 2 4 2 2
1C H C H O CO OH O                 (5.24) 

 

     Asimismo, los pasos III, IV y V se consideran como los pasos de reacción controlantes que 

determinan la velocidad de reacción; por consiguiente, la fracción de sitios que ocupa cada 

componente n se expresa como:  

 

2 6 2 6 2 6C H C H C HK P     (5.25) 

2 4 2 4 2 4C H C H C HK P     (5.26) 

2 2 2O O OK P      (5.27) 

2 2 2CO CO COK P      (5.28) 

1

2 2
2( )  O O O OK K P     (5.29) 

1
2

2 2 2
( )    OH OH O O O H OK K K P P    (5.30) 

 

donde nK  es la constante de equilibrio de adsorción del componente n. 

 

     Así, la fracción de sitios vacíos se obtiene al sustituir las ecuaciones 5.25-5.30 en la 

ecuación 5.24, reordenando: 

 

2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2

1 1
2 2

6 4 26 4

1

1 ( ) ( )  C H C H C H C O O CO CO O O O OH O O O OH HP PK K K P K P K K P K K K P P
 

     
  (5.31) 

 

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

 

 
2 2 6 2 2 6

2
1 3 s O C H O C HR k N K K P P    (5.32) 

 
2 2 6 2 2 6

2
2 4 s O C H O C HR k N K K P P    (5.33) 

 
2 2 4 2 4 2

2
3 5 s O C H C H OR k N K K P P   (5.34) 
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donde, la dependencia de la constante cinética ( ik ) con la temperatura es de tipo Arrhenius y la 

dependencia de la constante de equilibrio de adsorción ( nK ) con la temperatura es descrita por 

la ecuación de Van´t Hoff, para disminuir la correlación estadística entre los parámetros 

cinéticos ambas ecuaciones se expresan en su forma reparametrizada: 
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1 1
exp

a i
i i
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k A

R T T

  
    

  
  (5.35) 

 

*

1 1
exp n n
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S H
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  (5.36) 

 

donde '
iA  es el logaritmo natural del factor pre-exponencial, ,a iE  la energía de activación, T  la 

temperatura de reacción, 
*T  la temperatura de reacción promedio, R  la constante de los gases 

ideales, nS  la entropía estándar de adsorción del componente n y nH  la entalpia estándar 

de adsorción del componente n. 

 

     Para describir las observaciones en estado estacionario en el reactor experimental, de 

acuerdo con un análisis hidrodinámico y de resistencias inter e intrapartícula, se considera que 

el patrón de flujo es tipo flujo pistón y que las resistencias de transferencia de calor y masa inter 

e intrapartícula son despreciables. Así, el balance de masa en el reactor para cada componente 

n se expresa como: 

 

n
n

cat

dF
R

dW
      (5.37) 

 

con condición inicial para cada compuesto n: 

 

0n nF F  para 0catW   (5.38) 

 

donde nF  es el flujo molar de la especie n a la salida del reactor, catW  es la masa del 

catalizador en el reactor y nR  la velocidad de reacción de componente, la cual está definida 

como la sumatoria del producto del coeficiente estequiométrico del componente n ( n ) y las 

velocidades de reacción global de la especie n en la reacción i ( ,n iR ). 
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     (5.39) 

 

     Por otra parte, la evaluación del comportamiento dinámico del catalizador en el reactor 

tubular de lecho empacado se describió con la siguiente ecuación que considera la 

acumulación, y los efectos por convección.  
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C C
v R

t z
 



 
  

 
    (5.40) 

 

con condición inicial: 

 

00, n nt C C      (5.41) 

 

y condición de frontera: 

 

00, n nz C C      (5.42) 

 

donde nC  es la concentración del componente n en el tiempo t, 0nC  la concentración inicial del 

componente n, z  longitud del lecho, zv  la velocidad del fluido en la dirección z,   densidad del 

lecho, n  el coeficiente estequiométrico del componente n y ,n iR  la velocidad de reacción global 

de la especie n en la reacción i.  

 

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

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

 

,

1

N
n n

cat n n i

j

F F
W R

  

 
  

 
    (5.43) 

 

con condición inicial: 

 

 00, n nF F       (5.44)  
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y de frontera: 

 00, n nF F               (5.45) 

 

donde, nF  es el flujo molar del componente n,   tiempo adimensional,   longitud de 

adimensional, catW  peso del catalizador, n  el coeficiente estequiométrico del componente n y 

,n iR  la tasa de reacción de la especie n en la reacción i. 

 

Así mismo, las variables adimensionales están definidas como: 

 

 
cat

z

W
       (5.46) 

 

 
cat

t Q

W


       (5.47) 

 

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

5.4.1. Estimación de parámetros cinéticos 

     El ajuste de las observaciones experimentales con el modelo cinético se llevó a cabo 

minimizando la suma de los cuadrados de los errores entre los datos observados 

experimentalmente y los datos calculados por el modelo, que en principio desprecia el término 

de acumulación (ver ecuaciones 5.37-5.39). El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias 

(EDO´s), es resuelto mediante la subrutina DVODE, la cual nos proporciona expresiones 

algebraicas para los flujos molares de cada componente. Esta subrutina utiliza de métodos 

numéricos multipaso como Coeficiente Variable de Adam Moulton y la fórmula de diferenciación 

hacia atrás (BDF, por sus siglas en inglés) [105], para obtener el orden y tamaño de paso en la 

interpolación polinómica. Estos métodos se consideran eficientes debido a que usan la 

información de puntos anteriores y sus derivadas en la aproximación del siguiente punto 

(diferencias finitas). DVODE también resuelve las expresiones algebraicas usando el método de 

Newton modificado, donde la matriz Jacobiana es calculada numéricamente [106]. A 

continuación, se define la función objetivo: 
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     (5.48) 
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donde   es el vector óptimo de parámetros, respn  número de respuestas, expn  número de 

experimentos, ,m nF  flujo molar observado experimentalmente de la respuesta n en el 

experimento m, ,
ˆ
m nF  el flujo molar calculado por el modelo de la respuesta n en el experimento 

m y nw  el factor peso asignado a la respuesta n.  

 

Para estimar los parámetros cinéticos, la función objetivo se minimiza usando una combinación 

del algoritmo de Rosenbrock y Levenberq-Marquard. El método de Rosenbrock se utiliza para 

encontrar los máximos y mínimos de una función de varias variables, con el fin de encontrar las 

posibles regiones donde se encuentran los posibles óptimos de la función. Por otra parte, el 

método de Levenberq-Marquard es usado mediante la paquetería ODRPACK que utiliza las 

subrutinas DODR y DODRC con el fin de encontrar el valor óptimo [107,108]. Esta técnica se 

basa en regresión ortogonal y el procedimiento es iterativo, para iniciar una minimización es 

necesario proporcionar una estimación inicial del vector de parámetros  . La combinación de 

ambos métodos se realiza hasta que la suma residual de los cuadrados es idéntica entre ellos. 

Así mismo, el valor de los parámetros obtenidos se compara para verificar la aparición de 

posibles óptimos locales. 

 

     Al terminar la regresión, se procede a realizar pruebas estadísticas como son la significancia 

global de la regresión que es calculada como: 
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  (5.49) 

 

y la significancia individual de los parámetros que se estima como: 
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donde para cada parámetro se compara el valor estimado ib  con un valor de referencia b  y la 

diferencia entre ello se divide entre la desviación estándar. 

 

     La correlación estadística entre los parámetros estimados es evaluada al calcular el 

coeficiente de correlación binaria ( ,i j ) entre los parámetros i y j que toma en cuenta el valor de 

la matriz covarianza ( ˆ( )V b ) de estos parámetros. Si el valor de ,i j  es cercano a 1, se produce 

una fuerte correlación lineal entre los parámetros estimados i y j. 

  

 

   

,
,
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i j
i j

i j j j

V b

V b V b
      (5.51) 

 

     Además de la evaluación estadística, se realizó una evaluación fenomenológica de los 

parámetros cinéticos. Respecto a los parámetros de la ecuación de Arrhenius las energías de 

activación deben ser menores a 210 kJ mol-1, valores más altos indican desactivación del 

catalizador [99], además, dado que las reacciones de oxidación total en las que se produce CO2 

(ecuaciones 5.13 y 5.14) son favorecidas a mayores temperaturas y requieren mayor energía 

que la reacción de etano a etileno (ecuación 5.12) entonces se debe cumplir que ,1aE  < ,2aE  y 

,3aE . 

 

     En cuanto a los factores pre-exponenciales, de acuerdo con la literatura [109] para 

reacciones superficiales que siguen el formalismo de LH, estos deben estar en un orden de 

magnitud de 10+3 a 10+8 mol kgcat
-1 h-1. 

 

     Por otra parte, los parámetros de la ecuación de Van´t Hoff, deben de cumplir con los 

criterios establecidos por Boudart [49,110]. Primero, debido a que la adsorción es definida como 

un proceso exotérmico las entalpias de adsorción estándar deben ser mayores a cero. 

  

0 nH      (5.52) 

 

     Segundo, con respecto a los valores de entropía de adsorción estándar, el segundo criterio 

establece que la entropía de adsorción estándar debe ser mayor que cero, pero menor que la 

entropía de adsorción estándar de la fase gas debido a que la entropía disminuye cuando una 

molécula se transfiere de la fase gas a la superficie del catalizador. 
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,0    n n gS S     (5.53) 

 

     Finalmente, el tercer criterio es una desigualdad orientativa que debe cumplirse durante la 

estimación de parámetros y que está relacionado con el cambio en el volumen que ocurre 

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

 

41.8 51.04 14n nS H       (5.54) 
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6. R esultados  y discusi ón 

Capítulo 6 
 

Resultados y discusión 
 

 

6.1. Caracterización del material. 

6.1.1. Descomposición de las sales precursoras. 

     El análisis termogravimétrico se presenta en la Figura 6.1, al relacionar el porcentaje de la 

pérdida de peso del catalizador con el flujo de calor requerido, en catalizadores de NiO 

[111,112]. El primer proceso endotérmico alrededor de 100-180°C está relacionado con la 

liberación de agua fisisorbida. El segundo proceso endotérmico que ocurre de 180°C a 276°C 

corresponde a la descomposición térmica del ácido oxálico y el oxalato de estaño, el ácido 

oxálico fue empleado como agente reductor del estaño para favorecer el estado de oxidación 

(4+) SnO2. El tercer proceso que ocurre de 300 a 350°C se trata de un proceso exotérmico 

relacionado con la descomposición térmica del nitrato de níquel para formar el NiO.  En la Figura 

6.1 se observa que a 500°C todos los procesos han terminado teniendo óxidos mixtos estables 

térmicamente, esto explica la temperatura de calcinación que ocupa el método reportado por 

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

     Los resultados de emisión atómica de plasma mostraron que el contenido de níquel y estaño 

presente en el catalizador están en una relación Ni/Sn = 10, en comparación con el contenido 

teórico (Ni/Sn = 20), se tiene un error del 50%, lo que indica que se requiere de un mayor 

control en el método de síntesis del catalizador. Sin embargo, cabe señalar que Solsona et al., 

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

 

6.1.3. Estructura y cristalinidad del catalizador. 

     En la Figura 6.2 se muestra el patrón de difracción para los catalizadores de NiO y Ni-Sn-O. 

En ambos difractogramas, se identificó que el óxido de níquel (NiO, PDF 78-0643) cristalizó con 

geometría cúbica [9]. Además, en la muestra de Ni-Sn-O se puede observar la existencia de 

picos anchos que se relacionan con el óxido de estaño (SnO2 PDF 41-1445). Solsona et al., [8] 

realizaron pruebas de DRX en catalizadores con mayor contenido de estaño demostrando la 

existencia de SnO2 en el catalizador de Ni-Sn-O. Por lo que la baja intensidad de estos picos se 

debe a la baja concentración de estaño en la muestra. De acuerdo con los difractogramas, los 

dos óxidos metálicos coexisten, desempeñando el papel de fase activa el NiO y el SnO2 como 

promotor de la selectividad hacia etileno [8]. 
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Figura 6.2. Difractogramas para los catalizadores de NiO y Ni-Sn-O. 
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     En la Tabla 6.1 se presenta el diámetro de cristal de los materiales, NiO y Ni-Sn-O. Debido a 

que los picos 1, 2 y 5 que corresponden a SnO2 están poco definidos, no se estimó el tamaño 

de cristal para este óxido. El cálculo se realizó para los planos (1 1 1), (2 0 0), (2 2 0), (3 1 1) y 

(2 2 2) del NiO. En el catalizador de Ni-Sn-O, el cristal del NiO disminuyó 17% su tamaño con 

respecto al NiO puro; de acuerdo con Solsona et al. [8], este fenómeno se atribuye a que la 

adición de estaño inhibió el crecimiento de los cristales. En la Tabla 6.1 también se presentan 

los datos estimados para la distancia interplanar y parámetro de red de los catalizadores (NiO y 

Ni-Sn-O). El parámetro de red de NiO en el catalizador de Ni-Sn-O (ɑ0 = 4.1744) es similar con 

respecto al parámetro de red del NiO puro (ɑ0 = 4.1740), lo cual confirma que el Sn no entró en 

la red estructural del NiO, sino que formó el óxido segregado [8]. 

 

Tabla 6.1. Diámetros de cristal b, distancia interplanar c y parámetro de red d para el Ni-Sn-O. 

#Pico  Plano Int. [c.p.s]  β [rad] a   2θ  D [nm] b  d [nm]c  ɑ0
 
[Å] d  

1 e (1 1 0) 100 - 26.611 - 0.335 4.7316 

2 e (1 0 1) 75 - 33.893 - 0.264 3.1842 

3 f (1 1 1) 675 0.580 37.265 14.465 0.241 4.1743 

4 f (2 0 0) 999 0.611 43.298 13.988 0.209 4.1744 

5 e (2 1 1) 57 - 51.781 - 0.176 4.3195 

6 f (2 2 0) 434 0.711 62.896 13.089 0.148 4.1744 

7 f (3 1 1) 143 0.723 75.437 13.887 0.126 4.1744 

8 f (2 2 2) 104 0.792 79.432 13.041 0.121 4.1744 

a Ancho a media altura, e Óxido de estaño (SnO2), f Óxido de níquel (NiO) 

 

     En la Tabla 6.2, se comparan los datos reportados en la literatura para el tamaño de cristal y 

parámetro de red con los obtenidos en este trabajo; las investigaciones citadas, para Ni-Sn-O 

reportan un tamaño de cristal en un intervalo de 4-15 nm que depende de la relación atómica 

Ni/Sn y la cantidad de ácido oxálico usada como agente quelante, inhibiendo el crecimiento del 

cristal por impedimentos estéricos [9]. El tamaño de cristal obtenido en este trabajo fue similar al 

reportado por Delgado et al., [11] con similar contenido metálico (Ni/Sn) utilizando 35% menos 

aditivo. En la referencia [10] Zhu et al., utilizaron menor contenido de estaño y mayor cantidad 

de aditivo lo que inhibió el crecimiento del cristal favoreciendo diámetros pequeños. Sin 

embargo, Solsona et al., [8] muestran que un exceso de aditivo puede generar micelas que 

favorecen el crecimiento cristalino hasta duplicar su tamaño para la misma relación Ni/Sn. 

También en el caso de NiO se observó el mismo efecto, en este trabajo se obtuvo un tamaño 
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de cristal menor comparado con la literatura [8,11], quienes no usaron aditivo (Ver Tabla 6.2). 

Sin embargo, adicionando 18% más de aditivo durante la síntesis se consigue reducir en 29% el 

tamaño del cristal. 

 

Tabla 6.2. Comparación de los parámetros de cristalinidad del Ni-Sn-O. 

Catalizador Ni/Sn a AO/Ni b D(nm) c ɑ0(Å) d Ref. 

NiO SnO2 

Ni-Sn-O 10 0.65 13.99 - 4.1744 Este 

trabajo NiO  0.65 16.85 - 4.1740 

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

NiO - - 35.1 - 4.1796 

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

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

NiO  0.767 12 -  

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

NiO - - 30 - 4.1760 

a Relación atómica,     b Relación molar  (AO:  ácido  oxálico),     c Tamaño de partícula, 

d Parámetro cúbico de red. 

6.1.4. Morfología del catalizador. 

     Las Figura 6.3a-6.3b presentan las micrografías que se observaron mediante SEM, la cuales 

muestran la morfología de la superficie del catalizador de Ni-Sn-O a diferente escala. En la 

Figura 6.3a se observa que el catalizador de Ni-Sn-O posee una superficie heterogénea 

formada por nanopartículas aglomeradas. La aglomeración tiende a formar hojuelas (Figura 

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

 

 

Figura 6.3. Micrografías de la superficie del catalizador de Ni-Sn-O obtenidas mediante SEM. 
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     Por otra parte, micrografías obtenidas por TEM para el catalizador de Ni-Sn-O (Figura 6.4a-

6.4d), muestran que las aglomeraciones que se observaron por SEM son nanopartículas 

aglomeradas más pequeñas. También se observa que las partículas presentan diferentes 

tamaños y formas, lo que se puede atribuir a la adición de ácido oxálico y estaño en el 

catalizador, por el contrario, Heracleous et al. [7], han reportado que el catalizador puro de NiO 

consiste en microcristales cúbicos bien definidos (Figura 6.4e) en el rango de nanoescala. Estos 

resultados concuerdan con los obtenidos en DRX. Aunque es difícil distinguir las partículas de 

NiO y SnO2, se pueden apreciar la geometría cúbica de las nanopartículas de NiO (Figura 6.4b). 
  

 
 

 

 

 

 
 

 
Figura 6.4. Micrografía del catalizador de Ni-Sn-O obtenida mediante TEM (a-d obtenidas en 

este trabajo y e) de la literatura [7]). 

a) b) 

c) d) 

e) 



 

50 

 

     La distribución de tamaño de partícula se presenta en la Figura 6.5, se observa que la 

distribución tiene una tendencia unimodal hacia la formación de nanopartículas de diámetros 

alrededor de 20 nm. Esto sugiere, que debido al empleo del ácido oxálico y el alcohol etílico se 

forma un complejo de coordinación que por impedimentos estéricos favorece la formación de 

nanopartículas. El proceso de secado (120°C) sirvió para eliminar el alcohol etílico (78.37°C) 

dejando la plantilla formada. La temperatura de calcinación no propició el sinterizado, sino que 

se mantuvieron las nanopartículas. Lo anterior, sugiere que gracias al método de síntesis 

empleado se tiene control sobre el diámetro de los nanocatalizadores, por lo que se espera un 

buen desempeño de éste ya que Solsona et al. [9], han reportado que a menor tamaño se tiene 

mejor selectividad. 
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Figura 6.5. Histograma de los tamaños de partícula obtenidos mediante TEM en el catalizador 

de Ni-Sn-O con una relación real de Ni/Sn = 10. 

 

6.1.5. Propiedades texturales. 

     En la Figura 6.6 se muestra la isoterma de adsorción de N2 del catalizador de Ni-Sn-O. De 

acuerdo con la clasificación de la IUPAC, la isoterma sigue un comportamiento tipo II, que se 

relaciona con sólidos no porosos o macroporosos [113]; ya que a bajas presiones relativas se 

favorece la formación de la monocapa; sin embargo, el cambio de volumen adsorbido se da 

principalmente a altas presiones relativas donde tiene lugar la adsorción de multicapas [114]. La 

pequeña histéresis observada fue tipo H3 la cual está asociada a partículas aglomeradas 
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formando poros de tamaño no uniforme. Con base en lo anterior, se puede concluir que el 

catalizador de Ni-Sn-O no presenta porosidad en las nanopartículas, la porosidad observada se 

debe al contacto entre las partículas que se aglomeran y forman poros entre ellas, este 

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

 

     Los resultados obtenidos de la fisisorción de nitrógeno se ajustaron con la ecuación de BET 

obteniendo un área superficial de 50 m2/g, que es menor que el valor reportado en la literatura 

para el catalizador de Ni-Sn-O (82.3 m2/g), el cual fue sintetizado por el método de evaporación 

usando una mayor relación de aditivo/níquel igual a 1.05 [8], por lo tanto, la diferencia del área 

superficial se puede atribuir a la cantidad de ácido oxálico presente en el catalizador y al 

método de preparación empleado. Sin embargo, el valor obtenido es similar a valores 

reportados para catalizadores con la misma morfología como el caso de las nanopartículas de 

titania P25 que tiene 50 m2/g [115]. Cabe resaltar que el área obtenida para el catalizador Ni-

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

 

En general, los resultados de caracterización nos confirman que hemos podido reproducir la 

síntesis del catalizador Ni-Sn-O reportado por Solsona et al., [8]. 



 

52 

 

6.2. Evaluación cinética 

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

     La Figura 6.7 presenta el comportamiento del catalizador, en términos de la conversión y de 

la selectividad, contra la temperatura de reacción, manteniendo fijas las siguientes condiciones 

de operación: presión atmosférica, tiempo espacial de 74.79 kgcat s molC2H6
-1 y composición 

molar alimentada de (C2H6/O2/N2) = (9/3/88)%. Los experimentos se realizaron en estado 

estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada temperatura. En esta figura se 

observa que la reacción se activa desde los 350ºC, teniendo una selectividad a etileno de 

28.1% con una conversión de etano y oxígeno de 12.6% y 75.4%, respectivamente. Como se 

esperaba, la conversión de etano y oxígeno incrementó con la temperatura, teniendo valores de 

12.6%-34.3% para el etano y de 75.4% a 100% para el oxígeno. En el caso del oxígeno, se 

consumió totalmente desde los 400ºC. En términos de la selectividad a etileno, contrario a lo 

que se ha reportado para oxidaciones selectivas [116], se favoreció al incrementar la 

temperatura. Zhu et al. [10], han observado un efecto similar para el catalizador de Ni-Sn-O y lo 

atribuyen al gran consumo de oxígeno en la reacción. Probablemente, el aumento en la 

temperatura facilita la movilidad de las moléculas en la superficie del catalizador disminuyendo 

la posibilidad de que el etano reaccione con varias moléculas de O2 y se oxide totalmente hacia 

CO2, además, ya que hay mayor cantidad de etano alimentado, también se propició el consumo 

total del oxígeno. 
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Figura 6.7. Comportamiento del catalizador al variar la temperatura. Condiciones de operación 

P = 101.33 kPa, W/F = 74.79 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar de (C2H6/O2/N2) = (9/3/88)%. 
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     La Figura 6.8 muestra el comportamiento del catalizador al variar la temperatura de reacción 

y operando el reactor en forma dinámica, es decir, se usó una misma carga de catalizador 

durante todo el experimento y se mantuvieron fijas las siguientes condiciones de operación: 

presión atmosférica, tiempo espacial de 48.39 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar alimentada 

de (C2H6/O2/N2) = (9/3/88)%. El catalizador se sometió a condiciones oxidativas y reductoras, es 

decir, primero se oxidó la superficie del catalizador alimentando flujos constantes de oxígeno y 

nitrógeno durante un tiempo aproximado de 1 h, posteriormente, se llevó a cabo la reacción 

alimentando etano durante 30 min aproximadamente, este tiempo corresponde a las secciones 

de color verde, azul y morado que se observan en cada una de las gráficas. En la Figura 6.8a 

se observa la variación de las conversiones y selectividades en el tiempo, ante el efecto de la 

temperatura. La línea sólida morada representa la temperatura de operación del reactor la cual 

se varió en un ciclo de 400 a 480°C. En las secciones verdes, el catalizador presenta un 

comportamiento muy similar al variar la temperatura, alcanzando conversiones de etano de 30% 

y oxígeno del 100%, con selectividades a etileno del 50%. Como se mencionó anter iormente, 

este efecto es atribuido a que el oxígeno fue consumido totalmente durante la reacción. No 

obstante, en la sección azul (a 400°C) se observó una disminución en la actividad del 

catalizador teniendo conversiones de etano de 18% y oxígeno de 63%. En cuanto a la 

selectividad a etileno, también decreció teniendo valores de 40%. Para este catalizador, en la 

literatura se ha reportado [8] un ligero decrecimiento del 1% en la conversión de etano durante 

las primeras 5 h en operación, no obstante, a mayores tiempos no se observó desactivación. En 

nuestro caso, la pérdida de actividad del catalizador puede deberse a la forma de re-oxidación 

del catalizador, es decir, después de la reacción a 480°C, se oxidó de nuevo la superficie 

mientras se disminuyó la temperatura a 440°C y después a 400°C, esto afectó la adsorción de 

oxígeno, ya que el decaimiento de la temperatura disminuyó la movilidad de las moléculas 

adsorbidas sobre la superficie del sólido y esto reduce la probabilidad de que moléculas de 

hidrocarburos o CO2 se desorban de la superficie del catalizador o que etano reaccione con 

oxígeno. Con base en lo anterior, la sección morada corresponde a la re-oxidación del 

catalizador, se alimentó un flujo de nitrógeno y oxígeno en una composición molar del 50% 

mientras la temperatura se elevaba a 480°C, aproximadamente durante 1 h con el fin de limpiar 

y quemar reactivos o productos quedados en la superficie del catalizador o en el reactor.  

Posteriormente, se suministró al reactor un flujo de 150 mL min-1 de nitrógeno por 1 h para 

limpiar el sistema de reacción. Al volver a correr el experimento a 480°C, se notó un incremento 

en las conversiones y selectividades, parecidas a la de las secciones verdes, es decir el 

catalizador recuperó su actividad después de que la superficie fue regenerada. 
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Figura 6.8. Evaluación dinámica del catalizador de Ni-Sn-O a diferentes temperaturas de 

reacción. Condiciones: P = 101.325 kPa, W/F = 48.33 kgcat s molC2H6
-1, (C2H4/O2/N2) = (9/3/88)% 

y Wcat = 0.5 g. 

a) 
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     El comportamiento descrito, también se puede deducir de las Figura 6.8b y 6.8c, donde se 

muestran los datos del sensor de O2 y CO
2, 

respectivamente. Se observó que, al oxidar la 

superficie del catalizador, el sensor de O2 marco una saturación de oxígeno en el reactor, pero 

cuando se alimentó etano al sistema y ocurrió la reacción (secciones verdes), el oxígeno se 

consumió completamente dejando un ambiente castigado, lo que podría propiciar la 

desoxigenación de la superficie del catalizador y así inactivarlo ligeramente. Sin embargo, en la 

sección azul (cuando se lleva a cabo la reacción a 400°C) solo se convirtió el 63% del oxígeno. 

En cuanto al sensor de CO
2
 (Figura 6.8c), se observó que durante la reacción hay un aumento 

de CO
2
, y esta cantidad permaneció casi igual en las secciones verdes a pesar de que las 

temperaturas son diferentes. No obstante, en la sección azul se observó una disminución de la 

actividad ya que el oxígeno no se consumió por completo como ocurrió en otros puntos y en el 

sensor de CO
2
 se observó una menor producción del gas, que también indica menor actividad. 

 

6.2.2. Efecto de la concentración de O2 en la actividad catalítica del material. 

     En la Figura 6.9 se muestra el comportamiento del catalizador en términos de la conversión y 

de la selectividad, contra la variación del oxígeno alimentado en el reactor, manteniendo fijas 

las siguientes condiciones de operación: presión atmosférica, tiempo espacial de 74.79 kgcat s 

molC2H6
-1, composición molar de etano del 9% y temperatura de 440°C, que fue elegida de 

acuerdo con lo observado en la Figura 6.7, puesto que a partir de este valor no hubo un cambio 

significativo en la selectividad de etileno y conversión de etano. Los experimentos se realizaron 

en estado estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada experimento. En 

esta figura se observa que la reacción ocurrió a bajas concentraciones de oxígeno (2%), 

teniendo conversiones de etano y oxígeno del 22% y 100%, respectivamente, con 

selectividades a etileno del 60%. Ante el incremento en la concentración de oxígeno de 2 a 9%, 

la conversión de etano incrementó hasta 56% mientras que la selectividad a etileno decreció a 

47%. En el caso del oxígeno, este compuesto presentó conversiones de 100% sin importar el 

porcentaje de oxígeno alimentado al reactor. Este efecto puede ser debido a que el número de 

sitios activos es mayor que el número de moléculas de oxígeno que participan en la reacción, 

por lo que éstas son consumidas en su totalidad. En la literatura, se observó un comportamiento 

similar en catalizadores a base de níquel [80], el incremento en la concentración de oxígeno 

conduce a una sobreoxidación del catalizador, incrementando la producción de CO2 y 

disminuyendo la selectividad de etileno. 
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Figura 6.9. Comportamiento del catalizador al variar la composición molar de oxígeno a la 

entrada del reactor. Condiciones: T = 440°C, P = 101.33 kPa, W/F = 74.79 kgcat s molC2H6
-1, Wcat 

= 0.5 g y composición molar de C2H6 = 9%. 

 

     La Figura 6.10 presenta el comportamiento del catalizador al variar la composición de 

oxígeno alimentado, el experimento fue realizado operando el reactor en forma dinámica, 

usando una sola carga de catalizador y su comportamiento fue monitoreado continuamente 

desde el encendido, hasta finalizar la última reacción. El experimento se llevó a cabo 

manteniendo fijas las siguientes condiciones: presión atmosférica, temperatura de 440°C, 

tiempo espacial de 12.15 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar de etano alimentado de 9%, 

usando nitrógeno como gas de balance. En la Figura 6.10a se muestra el comportamiento 

dinámico del catalizador en términos de la conversión y selectividad en función del tiempo. La 

línea sólida morada representa el porcentaje de oxígeno alimentado al reactor, que se varió 

entre 2% y 12%. Se observa que la reacción tiene lugar a bajas concentraciones de oxígeno 

(2%, minuto 100), favoreciéndose la reacción selectiva a la olefina de interés, con alta 

selectividad a etileno de 75%, baja conversión de etano de 11% y conversión de oxígeno de 

90%. Al aumentar la composición de oxígeno alimentado a 6% (minuto 280), se observa que la 

conversión de etano aumentó a 36% y la selectividad a etileno decrece a 63%. A 

concentraciones de oxígeno alimentado de 6% a 12% estas variables de respuesta tienen un 

comportamiento constante. En cuanto al oxígeno, al aumentar su composición en la 

alimentación al reactor de 2 a 12% se observa una disminución en la conversión de oxígeno 
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llegando a valores de 26%. Para catalizadores basados en níquel Heracleous et al. [100], han 

observado que el aumento en la concentración de oxígeno aumenta las velocidades de 

consumo/formación de reactivos/productos y aumentos adicionales de la concentración de 

oxígeno en la alimentación del reactor reduce el efecto del consumo de etano durante la 

reacción. Por consiguiente, la disminución en la conversión de oxígeno puede indicar dos 

cosas: primero, para una masa de catalizador (0.075 g) hay un cierto número de sitios activos 

en los cuales se adsorben las moléculas de O2, que son las que reaccionan y que permanecen 

constantes sin importar la cantidad de oxígeno alimentado que se encuentra en la fase gas, 

segundo, generalmente en reacciones de oxidación, el exceso de oxígeno favorece las 

oxidaciones totales hacia CO2, sin embargo, el catalizador de Ni-Sn-O es más selectivo hacia 

etileno lo cual puede indicar la existencia de varias especies de oxígeno, una como la especie 

que participa en la reacción y otra que sólo ocupa los sitios activos en la superficie del 

catalizador. De hecho, experimentos de intercambio isotópico de oxígeno reportados en la 

literatura [8,100], han concluido que la superficie del catalizador de NiO es altamente activa 

debido a la presencia de especies de oxígeno altamente activas que oxidan completamente 

etano a CO2, sin embargo, la adición de un segundo metal reduce o elimina este tipo de 

especies de oxígeno mejorando la selectividad de etileno. En la Figura 6.10b se observa el 

comportamiento cualitativo del oxígeno a la salida del reactor, inicialmente se aprecia un 

decaimiento en el sensor de oxígeno hasta cero, lo cual es debido a que solo se alimentó un 

flujo de nitrógeno al reactor, seguido de esto cerca al minuto 50 la concentración de oxígeno 

comienza a incrementar hasta alcanzar el estado estacionario lo cual corresponde a la 

oxidación de la superficie del catalizador, finalmente, al alimentar el etano el oxígeno disminuyó 

hasta alcanzar un comportamiento constante que es debido a la reacción. Un comportamiento 

similar se observa al variar la concentración de oxígeno de 2 a 12%. En la Figura 6.10c, se 

presenta el comportamiento cualitativo del CO2 obtenido mediante el sensor, se observa un 

incremento del CO2 en las secciones azules, que corresponden al tiempo en que se alimenta 

etano y se lleva a cabo la reacción. El incremento en la concentración de oxígeno alimentado 

favorece la combustión completa del hidrocarburo debido a la alta disponibilidad de oxígeno en 

el medio y esto se observa como un incremento en la producción de CO2. 
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Figura 6.10. Evaluación dinámica del catalizador de Ni-Sn-O variando la composición de 

oxígeno. Condiciones: P = 101.33 kPa, T = 440°C, W/F = 12.15 kgcat s molC2H6
-1, Wcat = 0.075 g 

y composición molar de C2H4 = 9%. 

a)  

b) 

c) 
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6.2.3. Efecto de W/F sobre la actividad catalítica del material.  

     En la Figura 6.11 se presenta el comportamiento del catalizador en términos de la 

conversión y selectividad, al variar la relación del tiempo espacial manteniendo fijas las 

siguientes condiciones de operación: presión atmosférica, temperatura de 440°C, masa del 

catalizador de 0.5 g y composición molar de (C2H6/O2/N2) = (9/4/87)%. Los experimentos se 

llevaron a cabo en estado estacionario utilizando una carga fresca de catalizador para cada 

relación W/F. En esta figura se observa que la reacción ocurre a relaciones W/F de 38 kgcat s 

molC2H6
-1, teniendo una selectividad a etileno de 52%, con una conversión de etano y oxígeno 

de 35% y 100%, respectivamente. Para mayores relaciones W/F de hasta 165 kgcat s molC2H6
-1, 

no se observó un cambio significativo en la conversión de etano. En cuanto al oxígeno, se 

consumió por completo en cada uno de los experimentos. En el caso de la selectividad a etileno 

se observó un ligero incremento alcanzando valores de 60% al aumentar la relación W/F, 

mientras que la selectividad hacia CO2 decreció ligeramente de 48% a 40%. Nakamura et al 

[79], han observado un comportamiento diferente para catalizadores basados en níquel, 

mostrando que al aumentar la relación W/F hay un incremento en la conversión de etano y una 

disminución en la selectividad a etileno, no obstante, la variación de la relación W/F es a valores 

bajos. Por lo tanto, la masa de catalizador juega un papel importante en la reacción, ya que en 

altas masas de catalizador la cantidad de sitios activos es mayor que las moléculas de oxígeno 

en la fase gas, por lo que este compuesto se adsorbe en la superficie del catalizador y 

reacciona por completo, además, los altos flujos de etano incrementan la probabilidad de que 

ocurran las oxidaciones totales hacia CO2. 
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Figura 6.11. Comportamiento del catalizador al variar W/F durante la DHO-Et. Condiciones: P = 

101.33 kPa, T = 440°C, mcat = 0.5 g y composición molar de (C2H6/O2/N2) = (9/4/87)%. 
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En la Figura 6.12 se muestra el comportamiento dinámico del catalizador al variar el tiempo 

espacial, el experimento fue realizado usando una sola carga de catalizador y su 

comportamiento fue monitoreado continuamente. El reactor fue operado alimentando primero 

oxígeno y nitrógeno para oxidar la superficie del catalizador, una vez que el sistema se 

estabilizó se alimentó etano durante 30 min aproximadamente, para llevar a cabo la reacción, 

este tiempo corresponde a las barras de color mostradas en cada una de las gráficas. Durante 

la reacción, se mantuvieron fijas las siguientes condiciones: presión atmosférica, temperatura 

de 440°C, masa de catalizador de 0.1 g y composición molar alimentada de (C2H6/O2/N2) = 

(9/4/87)%. El comportamiento del catalizador en términos de la conversión y la selectividad es 

presentado en la Figura 6.12a, la línea sólida morada representa los valores de la relación W/F 

que varía de 10 a 30 kgcat s molC2H6
-1. A bajos valores de W/F se tienen conversiones de etano 

de 20%, con selectividades a etileno de 66% y conversiones de oxígeno de 50%. A altos 

valores de W/F, la conversión de etano y oxígeno aumentan alcanzando valores de 32% y 95% , 

respectivamente, teniendo un decaimiento en la selectividad a etileno de 50%. En catalizadores 

basados en níquel se ha observado un comportamiento similar [79,117]. Es decir, de acuerdo 

con el experimento presentado en la figura, el tiempo espacial juega un papel importante, 

cuando los reactivos duran más tiempo dentro del reactor (altos W/F) hay más probabilidad de 

que las moléculas participantes en la reacción se adsorban sobre la superficie del catalizador, 

así mismo la movilidad de las especies adsorbidas es menor favoreciendo las oxidaciones 

totales hacia CO2. Por el contrario, cuando las moléculas de etano pasan lo suficientemente 

rápido a través del lecho catalítico, reaccionan favoreciendo la formación de etileno, además , 

debido a que hay una mayor movilidad en la superficie del catalizador se disminuye la 

probabilidad de que etano o etileno se oxiden hacia CO2. La Figura 6.12b muestra el 

comportamiento cualitativo del oxígeno durante la reacción. Inicialmente se observa un 

aumento en el sensor de oxígeno que corresponde a la oxidación de la superficie del 

catalizador. Posteriormente, en la sección azul al alimentar etano, la concentración de oxígeno 

disminuye, ya que este es consumido durante la reacción. Un comportamiento similar se 

observa para las siguientes reacciones. En el caso del sensor de CO2, la Figura 6.12c muestra 

su comportamiento, en las secciones azules que es cuando se lleva a cabo la reacción se 

observa que la concentración de CO2 aumenta, teniendo mayores cantidades de este 

compuesto a altas relaciones W/F.  
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Figura 6.12. Evaluación dinámica del catalizador de Ni-Sn-O al variar la relación W/F. 

Condiciones: P = 101.33 kPa, T = 450°C, Wcat = 0.1 g y composición molar de (C2H6/O2/N2) = 

(9/6/85)%. 

a) 

b) 

c) 
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6.3. Modelo cinético. 

     La Figura 6.13 muestra el diagrama de paridad de los flujos molares de cada componente a 

la salida del reactor. Para el ajuste entre el modelo cinético y los datos experimentales, se utilizó 

un conjunto de 104 experimentos para estimar 18 parámetros cinéticos. Se observa que el 

modelo cinético puede ajustar la mayoría de las observaciones experimentales con un error del 

10%, los parámetros estimados son mostrados con su intervalo de confianza en la Tabla 6.3. 

Cada valor fue evaluado desde un punto de vista estadístico, para corroborar que el modelo se 

ajusta adecuadamente a los datos experimentales, y fenomenológico para revisar aspectos 

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

calculados por el modelo. 

 

     La significancia estadística individual de los parámetros fue evaluada determinando el valor 

del t-value para cada parámetro, estos valores deben ser mayores al t-value tabulado (1.96). 

Como puede observarse, este criterio se cumple para los parámetros de la Tabla 6.3. Asimismo, 

se evaluó la correlación entre los parámetros estimados, para ello se calcularon los coeficientes 

de correlación lineal binaria (    ) procurando que los valores fueran menores a ± 0.8.  

 



 

63 

 

     Para evaluar la significancia global de la regresión se determinó el valor de F-value (1629), 

este valor debe de ser alto para garantizar un buen ajuste además de ser mayor que el valor del 

F-value tabulado (2.79), por lo tanto, se puede decir que el modelo es estadísticamente 

significativo. 

 

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

Parámetro Valor T-Value Intervalo de Confianza 

,1aE  [kJ mol-1] 61.9496 12.1 ± 10.0566 

,2aE  [kJ mol-1] 132.3672 16.85 ± 15.4378 

,3aE  [kJ mol-1] 94.9415 7.997 ± 23.3251 

'
1A  [mmol gcat

-1 h-1] 12.3486 21.38 ± 1.1350 

'
2A  [mmol gcat

-1 h-1] 10.2706 17.42 ± 1.1586 

'
3A  [mmol gcat

-1 h-1] 11.8704 12.04 ± 1.9371 

2OH  [kJ mol-1] 58.7555 72.32 ± 1.5961 

2 6C HH  [ kJ mol-1] 52.0180 19.41 ± 5.2664 

2 4C HH  [ kJ mol-1] 123.3954 8.828 ± 27.4629 

OHH  [ kJ mol-1] 78.8348 20.5 ± 7.55381 

2COH  [kJ mol-1] 42.0000 2.626 ± 31.42327 

OH  [kJ mol-1] 62.6316 9.68 ± 12.71194 

2OS  [J mol-1 K-1] 71.4440 10.05 ± 13.9687 

2 6C HS [ J mol-1 K-1] 132.7873 27.12 ±   9.6203 

2 4C HS [ J mol-1 K-1] 121.6839 15.6 ± 15.3203 

OHS  [J mol-1 K-1] 85.0583 5.271 ± 31.7066 

2COS  [ J mol-1 K-1] 74.7983 3.984 ± 36.8854 

OS  [J mol-1 K-1] 51.6110 7.504 ± 13.5135 

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

 

     Adicional al análisis estadístico, se realizó una evaluación fisicoquímica de los parámetros 

cinéticos estimado, mostrados en la Tabla 6.3. Con respecto a los parámetros de la ecuación de 

Arrhenius, los valores de las energías de activación siguen el siguiente orden ,1aE  < ,2aE < ,3aE , 
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lo cual tiene sentido químico ya que las reacciones de oxidación total en las que se produce 

CO2 (ecuaciones 5.13 y 5.14) son favorecidas a mayores temperaturas y requieren mayor 

energía que la reacción de etano a etileno (ecuación 5.12). Además, comparado con la 

literatura [99] las energías de activación están dentro de un intervalo de 52-143 kJ mol-1 para 

catalizadores a base de níquel. En cuanto a los factores pre-exponenciales, los valores están 

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

 

1 2 6 2 2 4 2: 2 2 2C H O C H H OR       (5.12) 

2 2 6 2 2 2:  2 7 4 6C H O CO H OR       (5.13) 

3 2 4 2 2 2:  3 2 2C H O CO H OR       (5.14) 

 

     Por otra parte, los parámetros de la ecuación de Van´t Hoff fueron físicamente consistentes 

con los criterios establecidos por Boudart [110]. Así los valores de las entalpías de adsorción 

son negativas y siguen el siguiente orden: CO2 <C2H6 <O2 <O <OH <C2H4, lo que significa que 

el etileno se adsorbe más fuertemente en la superficie del catalizador ya que su ΔHads es más 

negativa con respecto a las otras especies, además las entalpías de adsorción estándar del 

oxígeno, agua y CO2 están dentro de los rangos reportados en la literatura [49,99], (-98 kJ mol-1 

a -19 kJ mol-1), (-128 kJ mol-1 a 36 kJ mol-1) y (54 kJ mol-1 a 95 kJ mol-1), respectivamente.  

 

     Con respecto a los valores de entropía de adsorción estándar, siguen el siguiente orden O <  

O2 < CO2 < OH < C2H4 <C2H6, asimismo cuanto mayor es el coeficiente de adsorción de una 

especie, mayor es la cobertura superficial esperada [101], por lo que las especies que tienen 

mayor cobertura sobre la superficie del catalizador son O, O2, CO2 y OH. 

 

6.3.1. Modelo dinámico. 

     Con base en los parámetros estimados para el modelo en estado estacionario y una vez que 

sus valores son estadística y físicamente significativos, se ajustó el modelo dinámico y se 

estimó el tiempo que la reacción tarda en llegar al estado estacionario. La Figura 6.14 presenta 

el diagrama de paridad el cual es usado como una herramienta estadística para comparar el 

ajuste entre los flujos molares a la salida del reactor obtenidos experimentalmente en estado 

estacionario y los calculados por el modelo en estado dinámico (MED). Se observa que el MED 

puede predecir el comportamiento del catalizador con un error del 10%.  
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Figura 6.14. Diagrama de paridad para los flujos obtenidos experimentalmente y los calculados 

por el modelo en estado dinámico para la reacción de DHO-Et, con  = 1.09. 

 

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

     En la Figura 6.15 se presenta el comportamiento del modelo cinético en términos de la 

conversión y selectividad contra la temperatura de reacción, manteniendo fijas las siguientes 

condiciones de operación: presión atmosférica y composición molar alimentada de (C2H6/O2/N2) 

= (9/3/88)%. Se realizaron simulaciones a diferentes masas de catalizador. En esta figura se 

observa que la reacción ocurre desde los 300°C hasta los 500°C. En el caso de la conversión 

de etano (Figura 6.15a), ésta incrementa con la temperatura presentando valores de 1% a 5% 

para 0.01 g de catalizador y de 29% a 44% para 1 g de catalizador. En cuanto a la conversión 

de oxígeno (Figura 6.15c), también incrementa con la temperatura teniendo conversiones de 

0.5% para bajas masas de catalizador y de 100% para masas de catalizador > 0.1 g. Respecto 

a la selectividades (Figura 6.15b y Figura 6.15d), se puede apreciar dos comportamientos. 

Primero, para masas de catalizador <0.1 g, se tienen selectividades a etileno entre 90% y 96% 

que decrece al aumentar la temperatura a 500°C teniendo valores entre 65% y 75%, 

dependiendo de la masa de catalizador, además, en el caso de la selectividad a CO2 esta 

incrementa con la temperatura. Segundo, para altas masas de catalizador (por ejemplo 1 g), se 

tiene un comportamiento opuesto donde se tienen selectividades a etileno de 41% que 
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incrementa a 56% al aumentar la temperatura, en cuanto a la selectividad hacia CO2 esta 

decrece con el aumento en la temperatura. En la literatura [78], generalmente se han observado 

resultados similares al primer comportamiento donde la conversión incrementa con la 

temperatura, pero la selectividad decrece. El segundo comportamiento se ha atribuido al alto 

consumo de oxígeno en la reacción [10], por lo cual, al incrementar la temperatura se tiene un 

aumento en la selectividad a etileno. 
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Figura 6.15. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo cinético. a) 

Conversión de etano, b) Selectividad a etileno, c) Conversión de oxígeno y d) Selectividad a 

CO2. Condiciones: P = 101.33 kPa, FT = 110.5 mL min-1 y composición molar de (C2H6/O2/N2) = 

(9/3/88)%. 

 c) d) 

a) b) 
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     En la Figura 6.16 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones 

dinámicas al variar la temperatura. Durante cada reacción, se mantuvieron fijas las siguientes 

condiciones de operación: presión atmosférica, tiempo espacial de 74.79 kgcat s molC2H6
-1 y 

composición molar alimentada de (C2H6/O2/N2) = (9/6/85)%. El comportamiento dinámico en 

términos de las velocidades de reacción es presentado en la Figura 6.16a, la línea sólida 

morada representa la variación de la temperatura en el tiempo, en esta figura se observa que la 

reacción ocurre desde los 300°C con velocidades de reacción bajas de 4 mmol g-1 h-1 donde la 

reacción selectiva hacia etileno y la reacción de etano hacia CO2 son las más rápidas y 

compiten entre sí. El incremento de la temperatura aumenta la velocidad de reacción, 

alcanzando valores de 140 mmol g-1 h-1 a 480°C cuando se alimenta el etano y que después 

decrece a 30 mmol g-1 h-1 cuando se llega al estado estacionario. En este caso las bajas 

velocidades de reacción son debidas al alto consumo de oxígeno durante la reacción. A nivel de 

la superficie del catalizador, la Figura 6.16b presenta el comportamiento del catalizador en 

términos de la fracción adsorbida por cada especie. En la figura se observa que las especies 

que principalmente se adsorben durante la reacción son O2, OH, CO2 y O. El incremento 

en la temperatura favorece la desorción de las especies O2, OH y O, permitiendo que la 

cantidad de especies CO2 aumente en la superficie del catalizador. Con base en estos 

resultados, se puede inferir que a bajas temperaturas la actividad del catalizador se ve afectada 

por las especies OH que impiden que el O2 se adsorba en la superficie del catalizador y 

reaccione. A altas temperaturas las altas cantidades de CO2 en la superficie del catalizador 

dificulta la regeneración de sitios activos por parte de la especie O. En cuanto a las especies 

de C2H6 y C2H4, se observa que se adsorbe una mínima cantidad de los hidrocarburos, lo cual 

puede significar que la superficie del catalizador tiene poca afinidad a los hidrocarburos y que 

éstos reaccionan desde la fase gas o que la reacción entre el oxígeno y los hidrocarburos es 

tan rápida que solo basta con que el etano se adsorba en la superficie para reaccionar. 

Probablemente, el estaño juegue un papel importante en este resultado, ya que en la literatura 

se ha encontrado un comportamiento similar en catalizadores basados en níquel [99], donde se 

observó que tanto etileno como etano se adsorben en la superficie del catalizador.  
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Figura 6.16. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo dinámico del 

catalizador, a) velocidad de reacción y b) fracción adsorbida. Condiciones: P = 101.33 kPa, W/F 

= 74.79 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar de (C2H4/O2/N2) = (9/6/85)%. 

 

     En la Figura 6.17 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones 

dinámicas al variar la temperatura, manteniendo fijas las siguientes condiciones de operación: 

presión atmosférica, composición molar alimentada de (C2H6/O2/N2) = (9/6/85)% y tiempo 

espacial de 11.22 kgcat s molC2H6
-1, que es menor en comparación al de la Figura 6.16. En 

términos de la velocidad de reacción, la Figura 6.17a muestra el comportamiento dinámico del 

catalizador, la línea sólida morada representa la variación de la temperatura en el tiempo 

a) 

b) 
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adimensional. En esta figura se observa que la reacción se activa desde los 300°C, las 

velocidades de reacción incrementan con la temperatura y la reacción selectiva de etano a 

etileno es la más rápida, teniendo valores de 5 mmol g-1 h-1 a 300°C y de 285 mmol g-1 h-1 a 

480°C. Las altas velocidades de reacción son relacionadas al bajo consumo del oxígeno.  
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Figura 6.17. Efecto de la temperatura sobre el comportamiento del modelo dinámico del 

catalizador, a) velocidad de reacción y (b) fracción adsorbida. Condiciones: P = 101.33 kPa, 

W/F = 11.22 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar de (C2H4/O2/N2) = (9/6/85)%. 

 

En la Figura 6.17b se observa el comportamiento de la superficie del catalizador en términos de 

la fracción adsorbida por cada especie. La figura muestra que O2 es la especie que se 

adsorbe mayormente en la superficie del catalizador, seguido por OH, CO2 y O. Al 

a) 

b) 
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incrementar la temperatura la fracción adsorbida por O2, OH y O disminuye mientras que la 

fracción adsorbida por CO2 aumenta. Por otra parte, hay dos especies de oxígeno que 

participan en la reacción, O2 que se encarga de llevar a cabo la oxidación del etano y O 

como la especie que regenera las especies O2. Así mismo, la especie O parece jugar un 

papel importante en la reacción, a bajas temperaturas (300°C) ya que la movilidad en la 

superficie del catalizador de esta especie disminuye, por lo cual, no hay regeneración de sitios 

activos resultando en la baja actividad del catalizador. También se puede observar, que el 

catalizador presenta alta estabilidad a bajas temperaturas (<500°C) y es más selectivo hacia el 

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

 

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

     La Figura 6.18 muestra el comportamiento del modelo cinético con respecto a la conversión 

y selectividad al variar la concentración de oxígeno alimentado, manteniendo fijas las siguientes 

condiciones de operación: presión atmosférica, temperatura de 440°C y composición molar 

alimentada de C2H6 = 9%. Las simulaciones se realizaron usando diferentes masas de 

catalizador y la composición de oxígeno se varió de 2% a 12%. En términos de la conversión de 

etano en la Figura 6.18a se observa que ésta aumenta con la concentración de oxígeno, 

teniendo conversiones de etano de 5 a 56% dependiendo de la masa de catalizador. En el caso 

del oxígeno en la Figura 6.18c se observa que la conversión de este compuesto disminuye al 

incrementar su concentración; sin embargo, a altas masas de catalizador se alcanzan 

conversiones del 100%. Por otra parte, en la Figura 6.18b se muestra el comportamiento del 

catalizador con respecto a la selectividad a etileno teniendo valores de 85% (a una 

concentración de oxígeno del 2%) que después decrece a 38% (al incrementar el porcentaje de 

oxígeno alimentado a 12%). Contrariamente en el caso de la selectividad hacia CO2, ésta 

incrementa a altas concentraciones de oxígeno. Estos resultados coinciden con lo reportado en 

la literatura [49,98,118], de acuerdo a la naturaleza de la reacción la sobreoxidación favorece la 

formación de CO2. Por lo que es recomendable trabajar a bajas concentraciones de oxígeno 

para favorecer la reacción selectiva hacia etileno. Además, el efecto del oxígeno sobre el 

comportamiento del catalizador es más afectado a altas masas de catalizador, teniendo 

máximas conversiones de etano y oxígeno de 56% y 100%, respectivamente, pero baja 

selectividad a etileno 36%, esto es debido a que el número de sitios activos libres en el 

catalizador es alto y esto aumenta la probabilidad de que el oxígeno e hidrocarburos reaccionen 

sobre la superficie del catalizador, favoreciéndose las oxidaciones totales hacia CO2. 
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Figura 6.18. Comportamiento del catalizador ante la variación del oxígeno alimentado en el 

reactor, para distintas masas de catalizador. a) Conversión de etano, b) Selectividad a etileno, 

c) Conversión de oxígeno y d) Selectividad a CO2. Condiciones: P = 101.33 kPa, T = 440°C, FT 

= 110.5 mL min-1 y composición molar de C2H6 = 9%. 

 

     En la Figura 6.19 se muestra el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones 

dinámicas al variar la concentración de oxígeno alimentado, manteniendo fijas las siguientes 

condiciones de operación: presión atmosférica, tiempo espacial de 12.15 kgcat s molC2H6
-1 y 

composición molar alimentada de etano de 9%. La Figura 6.19a muestra el comportamiento 

dinámico en términos de las velocidades de reacción, la línea sólida morada representa la 

concentración de oxígeno alimentado que varía de 2% a 12%. Ante el aumento en la 

composición de oxígeno alimentado se observa un incremento en las velocidades de reacción, 

donde la reacción de etano a etileno resultó ser la más rápida. Por lo tanto, el catalizador de Ni-

d)  c) 

b) a) 
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Sn-O es más selectivo a etileno y la formación de CO2 ocurre principalmente de la oxidación 

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

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

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

reacción son O2, CO2 y O. De acuerdo con el modelo cinético, la especie O2 es la especie 

reactiva y el aumento en la concentración del oxígeno alimentado favorece su adsorción. En 

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

de regenerar los sitios activos que fueron modificados por la  formación del agua. 
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Figura 6.19. Efecto de la composición molar de oxígeno sobre el comportamiento del modelo 

dinámico del catalizador, a) velocidad de reacción y (b) fracción adsorbida. Condiciones: P = 

101.33 kPa, T = 440°C, W/F = 12.15 kgcat s molC2H6
-1 y composición molar de C2H6 = 9%. 

b) 

a) 
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Este proceso resulta más evidente cuando se corta la alimentación de etano y solo se alimenta 

oxígeno y nitrógeno al reactor, se observa que hay una disminución de los sitios libres mientras 

que la adsorción de las especies O2 y O se ve favorecida, indicando la oxidación y 

regeneración de la superficie del catalizador. En el caso de la especie CO2, se observa un 

incremento de su fracción adsorbida de 0.08 a 0.14 a concentraciones de oxígeno de 2 y 6%, 

respectivamente, a porcentajes de oxígeno mayores a 6% decrece ligeramente la adsorción del 

CO2. 

 

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

     En la Figura 6.20 se presenta el comportamiento del modelo cinético al variar la relación 

W/F, manteniendo fijas las siguientes condiciones de operación: presión atmosférica, 

temperatura de 440°C, flujo total de 110.5 mL min-1 y una composición molar alimentada de 

(C2H6/O2/N2) = (6/9/85)%, por lo que la variación del tiempo espacial está relacionada con el uso 

de diferentes masas de catalizador. La Figura 6.20a muestra el comportamiento del material en 

términos de la conversión y selectividad, en la figura se observa que la conversión de etano y 

oxígeno incrementan con el aumento de la relación W/F mientras que la selectividad a etileno 

disminuye, este comportamiento ocurre principalmente a W/F menores a 50 kgcat s molC2H6
-1, 

donde se favorece la reacción selectiva hacia etileno. A valores de W/F mayores que 50 kgcat s 

molC2H6
-1 no se aprecia un cambio significativo en las conversiones y selectividades, teniendo 

conversiones de oxígeno del 100%, con conversiones de etano de 47% y selectividades de 

etileno del 46%. Así mismo, la Figura 6.20b muestra el comportamiento de las velocidades de 

reacción al variar el tiempo espacial, la figura muestra que las velocidades de reacción 

decrecen al aumentar la relación W/F. A valores de W/F menores a 50 kgcat s molC2H6
-1 la 

reacción de etano a etileno es la más rápida; sin embargo, a valores mayores de 50 kgcat s 

molC2H6
-1 la oxidación de etano a CO2 compite con la reacción selectiva hacia etileno. A nivel de 

la superficie del catalizador, en la Figura 6.20c se observa el comportamiento del catalizador 

respecto a la fracción adsorbida por cada especie. En esta figura se observa que la adsorción 

de la especie O2 en la superficie del catalizador disminuye al aumentar la relación W/F, 

mientras que la especie CO2 incrementa su fracción adsorbida. Por lo tanto, para asegurar la 

alta selectividad hacia etileno es preferible trabajar a bajas relaciones W/F. En la literatura [99] 

se ha reportado para catalizadores basados en níquel un comportamiento similar, donde 

concluyen que la actividad del catalizador es función de la cobertura superficial de cada 

especie, siendo O2 quien determina la distribución de los productos en el lecho catalítico del 

reactor. 
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Figura 6.20. Efecto de la relación W/F sobre la actividad del catalizador. Condiciones: P = 

101.33 kPa, FT = 110.5 mL min-1, (C2H4/O2/N2) = (9/6/85)%. 

a) 

b) 
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     En la Figura 6.21 se presenta el comportamiento del modelo cinético bajo condiciones 

dinámicas al variar la relación W/F de 10 a 50 kgcat s molC2H6
-1. Durante cada reacción, se 

mantuvieron fijas las siguientes condiciones de operación: presión atmosférica, temperatura de 

440°C, flujo total de 110.5 mL min-1, masa de catalizador de 0.075 g y una composición molar 

alimentada de O2 = 6%, por lo que la variación del tiempo espacial está relacionada con el uso 

de diferentes composiciones de etano. En la Figura 6.21a se observa el comportamiento del 

catalizador en términos de las velocidades de reacción, la línea sólida morada representa la 

variación de la relación W/F en el tiempo. En esta figura se observa que las mayores 

velocidades de reacción ocurren a bajas relaciones W/F (<15 kgcat s molC2H6
-1), siendo la 

reacción de etano a etileno la más rápida con valores de 25 mmol g-1 h-1. Contrariamente, las 

bajas velocidades de reacción se presentan a altos valores de W/F donde se tienen bajas 

concentraciones de etano alimentado. Este comportamiento coincide con la literatura [100], [99], 

donde se ha concluido que las altas concentraciones de etano en la alimentación del reactor 

benefician la tasa de consumo de reactivos y la tasa de formación de productos,  favoreciendo 

principalmente la reacción selectiva de etano a etileno. A nivel de la superficie del catalizador, 

en la Figura 6.21b se muestra el comportamiento dinámico del catalizador en términos de la 

fracción de sitios adsorbidos por cada especie. En la figura se observa que durante la reacción 

las especies que más se adsorben en la superficie del catalizador son O2, CO2 y O. La 

adsorción de la especie O2 se favorece a altos valores de W/F donde se tienen composiciones 

molares de etano de 2%. A bajos valores de W/F se favorece desorción del O2 debido a que 

es consumido por las altas concentraciones de etano (12%). No obstante, el alto consumo de 

oxígeno resulta en un incremento en la producción de CO2.  
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Figura 6.21. Efecto de W/F sobre el comportamiento de catalizador bajo condiciones dinámicas. 

Condiciones: P = 101.33 kPa, FT = 110.5 mL min-1, (C2H4/O2/N2) = (6/6/85)%. 
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7. Conclusiones. 

Capítulo 7 
 

Conclusiones 
 

 

     Se realizó un análisis cinético de un catalizador de Ni-Sn-O con una relación atómica real de 

Ni/Sn = 10 que mostró características similares al material reportado por Solsona et al., 

sintetizado por el mismo método. La caracterización del material (DRX, SEM, TEM y fisisorción 

de N2,) comprobó que la estructura está compuesta por dos fases: NiO con geometría cúbica 

que está relacionado con el sitio activo, y el SnO2 como el promotor de la selectividad hacia el 

etileno. Además, la morfología del catalizador fue de nanopartículas con diámetros efectivos de 

aproximadamente 20 nm con área superficial de 50 m2 g-1. Con base en la evaluación cinética 

bajo condiciones de operación estacionarias y dinámicas del material, se observó que los 

principales productos de reacción fueron etileno, CO2 y agua, asimismo la adsorción de oxígeno 

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

 

     La variación en las condiciones de operación mostró que el aumento en la temperatura 

beneficia la movilidad de las especies en la superficie del catalizador y aumentan la velocidad 

de reacción. En el caso de la variación de oxígeno alimentado, a altas concentraciones de O2 

no se observa un efecto apreciable, aun así se observa que la selectividad a etileno disminuye 

en ambientes donde hay abundancia de oxígeno. En relación con la variación del tiempo 

espacial, esta afecta la adsorción de las moléculas en la superficie del catalizador, bajas 

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

 

     De acuerdo con el mecanismo de reacción propuesto, se considera que el etileno, el agua y 

el dióxido de carbono son los principales productos de la ODH-Et, además la formación de agua 

mediante la especie OH, genera otra especie de oxígeno (O) la cual es responsable de 

regenerar los sitios activos y evitar la desactivación del catalizador.  
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     Por otra parte, el modelo cinético propuesto es capaz de describir el comportamiento del 

catalizador con un error del 10%, además de que los parámetros cinéticos estimados cumplen 

con los criterios estadísticos y fenomenológicos. Un análisis de la dinámica del catalizador 

permitió entender el papel que juega cada especie en la reacción de DHO-Et, esto revela que la 

adsorción de oxígeno es un paso importante para llevar a cabo la DHO-Et, asimismo la 

adsorción de especies como CO2 y agua disminuyen la probabilidad de que la especie O 

regenere los sitios activos disminuyendo la selectividad a etileno. 
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8. Trabajo a Futuro. 

Capítulo 8 
 

Trabajo a futuro 
 
 

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

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

 

     Experimentalmente hablando, falta el desarrollo de experimentos que ayuden a corroborar el 

modelo cinético propuesto. En cuanto al mecanismo de reacción, es necesario obtener 

experimentalmente curvas de adsorción de etano y oxígeno que ayuden a caracterizar la 

adsorción de ambos reactivos. Por otra parte, también es necesario el diseño de nuevos 

experimentos dinámicos que ayuden tanto a elucidar mejor los mecanismos de reacción como 

la estimación de parámetros en el modelo dinámico, ya que en este trabajo los parámetros 

cinéticos estimados en el estado estacionario fueron usados en el modelo dinámico y aunque 

arrojan buenos resultados, aún pueden ser refinados. 

 

     En el aspecto teórico, aún se debe desarrollar modelos cambiando suposiciones para poder 

entender mejor el papel de cada especie reactiva que participa en la reacción por ejemplo, se 

podría considerar que los hidrocarburos reaccionan desde la fase gas, o que la adsorción es el 

paso que determina la velocidad de reacción o inclusive suponiendo ahora un mecanismo 

Redox. 
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Apéndice A. Termodinámica de la DHO-Et. 

Apéndice A 

 

Termodinámica de la DHO-Et 
 

     La mayoría de los productos que usamos en la actualidad derivan de un proceso químico en 

el que se ve implicado uno o más reactores y por lo tanto uno o más reacciones. Por ello el 

estudio de la reacción es un aspecto muy importante en el desarrollo de ingeniería de reactores, 

para fines comerciales, propiedades como la velocidad de reacción y conversión al equilibrio 

son importantes en la investigación y aprovechamiento de reacciones químicas. Aunque ambas 

cantidades dependen de la temperatura, presión y composición de reactantes, proporcionan 

diferente información, por un lado, la velocidad de reacción sirve para conocer qué cantidad de 

sustancia que se convierte por unidad de volumen y tiempo, en cambio, la conversión al 

equilibrio indica hasta qué punto ocurre la reacción bajo ciertas condiciones de operación. Esto 

también da la pauta para saber si es posible o no iniciar la investigación experimental de un 

proceso [119]. En el caso de la DHO-Et, se realizó un estudio termodinámico considerando el 

esquema de reacción presentado en la Figura A.1.  

 

 

Figura A.1. Esquema de reacción de la DHO-Et. 
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A.1. Cálculo de la entalpía de reacción 

     Como primer paso en el estudio termodinámico se realizó el cálculo de la entalpía de 

reacción a diferentes temperaturas, para cada una de las reacciones mostradas en la Figura 

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

 

aA bB cC dD          (A.1) 

 

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

reaccionantes. 

 

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

partir del calor de reacción ( rxnH ) y es calculado como: 

 

0

T

rxn rxn p

T

H H C dT         (A.2) 

donde, rxnH   es el calor de reacción estándar a la temperatura de referencia ( 1T  = 25°C), 

calculado como: 

rxn i fiH ν H           (A.3) 

 

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

fiH   el calor de formación de la especie i. Para la reacción de la ecuación (A.1) 

 

rxn fC fD fA fBH c H d H a H b H              (A.4) 

 

     También en la ecuación (A.2),     es término de capacidad calorífica a presión constante 

que incluye a reactivos y productos, es decir: 

  

p pC pD pA pBC cC dC aC bC         (A.5) 

 

Pero piC , también es función de la temperatura y se expresa del modo siguiente: 

2 2piC
α βT γT δT

R

         (A.6) 
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donde α , β , γ , δ  son constantes características de la sustancia en particular. Aplicando las 

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

 

     2 2 3 3
0 0 0

02 3
rxn rxn

β γ δ
H H R α T T T T T T

T T

    
           

 
 (A.7) 

 

donde, para productos y reactivos i iα v A  , con definiciones análogas para β , γ  y δ   

 

     Aplicando los cálculos anteriores para las reacciones de DHO-Et, en la Figura A.2 se 

observa la entalpía de reacción contra la temperatura. Se observa que las tres reacciones son 

exotérmicas, siendo la reacción selectiva de etano a etileno la que presenta menor entalpía de 

reacción. 

 

Figura A.2. Entalpías de reacción a diferentes temperaturas, a) reacción de etano a etileno. b) 

reacción de etileno a CO2 y c) reacción de etano a CO2. 
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A.2. Entropía de reacción 

     La entropía puede ser definida como la medida del desorden de una sustancia y cuanto 

mayor es el desorden mayor en la entropía. Para calcular la entropía de reacción con 

dependencia de la temperatura y presión se tiene la siguiente ecuación: 

 

 
1

,

ref ref

T PN
p

rxn i fi
pi T P

C V
S T P ν S   dT dP

T T





  
     

 
     (A.8) 

 

donde fiS  es la entropía estándar de formación de la especie i. Además las integrales de la 

Ecuación A.8 estan definidas como: 

 

2 0
0 0 2

0 0 0

1
2

ref

T
p

T

C T TT δ T
dT = Ln T T

T T T TT
  

      
           

     
   (A.9) 

 

ref ref

P P

pP P

V R
dP = dP

T P

 
 
 

       (A.10) 

 

En la Figura A.3 se presenta la entropía de reacción para las reacciones de la DHO-Et (Ver 

Figura A.1), se observa que para las tres reacciones la entropía cambia ligeramente con la 

temperatura, pero al aumentar la presión la entropía disminuye. 

 

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

reacción de etileno hacia CO2 presentan 0rxnS   por lo que los productos estan mas 

desordenados que los reactivos. En el caso de la reacción de oxidación total de etano a CO2, 

los productos presentan menos desorden que los reactivos ya que se tienen valores de 

0rxnS  . 

 

     También se observa que la reacción selectiva hacia etileno presenta rxnH  negativo y 

rxnS  positivo por lo que la reacción es favorecida y tiende a formar productos (etileno y agua). 
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Figura A.3. Entropías de reacción a diferentes presiones y temperaturas, a) reacción de etano a 

etileno. b) reacción de etileno a CO2 y c) reacción de etano a CO2. 
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A.3. Energía libre de Gibbs 

     Es una función de estado extensiva con unidades de energía, que da la condición de 

equilibrio y de espontaneidad para una reacción química, de acuerdo al siguiente criterio: 

 

 Si 0G  , reacción en equilibrio (reversible) 

 Si 0G  , reacción espontánea que se desplaza hacia los productos 

 Si 0G  , la reacción no es espontánea 

  

La energía libre de Gibbs se define como: 

 

( , ) ( , )G H T P T S T P          (A.11) 

 

Para cada especie i de una reacción química 

 

( , ) ( , )i i iG H T P TS T P       (A.12) 

 

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

especies 

 

( , ) ( , )i i i i i iv G v H T P T v S T P       (A.13) 

 

     Así, de manera general para la reacción A.1, la energía libre de Gibbs estándar de reacción 

es: 

 

T
rxn j fj i fi

j i

G v G v G         (A.14) 

 

     En la Figura A.4 se presenta la energía de Gibbs para las reacciones de la DHO-Et (ver 

Figura A.1), se observa que las tres reacciones tienen 0G   por lo que las reacciones son 

espontáneas y se desplazan hacia los productos. También se observa que la energía de Gibbs 

disminuye con el aumento en la temperatura pero en el caso de la presión no hay mucha 

variación de la energía de Gibbs. 

https://es.wikipedia.org/wiki/Funci%C3%B3n_de_estado
https://es.wikipedia.org/wiki/Magnitud_extensiva
https://es.wikipedia.org/wiki/Reacci%C3%B3n_qu%C3%ADmica
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Figura A.4. Energía libre de Gibbs estándar de reacción, a) reacción de etano a etileno, b) 

reacción de etileno a CO2 y c) reacción de etano a CO2. 
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A.4. Constante de equilibrio y conversión al equilibrio 

     Las constantes de equilibrio, y por lo tanto las composiciones en el equilibrio en sistemas 

reaccionantes, pueden calcularse a partir de la segunda ley de la termodinámica. Sin embargo, 

se debe recordar que los sistemas reales no alcanzan necesariamente esta conversión: por lo 

tanto, las conversiones calculadas a partir de la termodinámica son solamente valores 

sugeridos alcanzables [120]. 

 

     En el equilibrio 0G  , la constante de equilibrio, en condiciones estándar (298 K y 101.33 

kPa) es considerada como: 

 

ln
oG

K
RT


         (A.15) 

 

donde: 

,

1

1
1

ref i

Np k
N ppfo

i T Nr j
i rr

C
G G RTln

C






 
     
 


 
 





   (A.16) 

 

siendo los subíndices p y r, producto y reactivo, respectivamente. 

 

Para extrapolar el valor de K , se utiliza la ecuación de Van’t Hoff: 

 

1 1
ln

ref

o

T ref

K H

K R T T

 
   

 
 

    (A.17) 

 

Además, K  es relacionada con la presión mediante la siguiente ecuación: 

 

( )
c d

a b c dC D
a b
A B

P P
K p°

P P

        (A.18) 

 

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

condiciones estándar (101.33 kPa) y a, b, c y d son los coeficientes estequiométricos (ver 

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

 

 
0

0
11

A Aeq Aeq

AeqA Aeq

C X X
K

XC X
 


    (A.19) 

 

Despejando AeqX , se tiene que la conversión en el equilibrio es: 

 

1
Aeq

K
X

K



       (A.18) 

 

     Aplicando estos cálculos para la reacción de DHO-Et, se obtiene la Figura A.5 donde se 

presenta el efecto de la temperatura y la presión sobre la conversión en el equilibrio. En la 

figura se observa que la conversion disminuye ligeramente al aumentar la temperatura lo cual 

es característico de reacciones exotérmicas, además se observa que se alcanzan conversiones 

cercanas a 1 por lo que la reacción no esta limitada termodinámicamente. 
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Figura A.5. Conversión al equilibrio a diferentes temperaturas y presiones. 
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Apéndice B. Calibración del cromatógrafo de gases 

Apéndice B 

 

Calibración del cromatógrafo de gases 
 

     El aspecto más importante en el análisis cromatográfico de los efluentes en la salida del 

reactor es la curva de calibración, puesto que la precisión del análisis estará en función de la 

precisión de la calibración del equipo. La calibración es el proceso de determinar los factores de 

respuesta que se utilizan para calcular las concentraciones absolutas de componentes 

mediante la inyección de estándares de calibración especialmente preparados, la presentación 

gráfica de este proceso es la curva de calibración Figura B.1, la cual debe ser construida para 

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

 

 

Figura B.1. Cromatograma con la señal del compuesto y curva de calibración. 

 

     En el caso de estudio de la DHO-Et, se realizó una calibración multinivel para los 

compuestos a la salida del reactor (etano, etileno y CO2), para los detectores FID y TCD. Se 

inyectaron flujos volumétricos de mezclas diluidas etano-nitrógeno, etileno-nitrógeno y CO2-

Nitrogeno, variando las composiciones molares en un rango de 0-12 %. Las curvas de 

calibración se muestran en la Figura B.2, etano y etileno se calibraron mediante el detector FID 

y dióxido de carbono con el detector TCD. Para la recta del calibrado se usó el método de 
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mínimos cuadrados, es decir, se determinó aquella recta que haga que la suma de los 

cuadrados de las distancias verticales entre cada punto experimental y la recta de calibrado sea 

mínima o tienda a cero (Figura B.1). 
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Figura B.2. a) Curva de calibración en el detector de ionización de flama FID. b) Curva de 

calibración para el detector de conductividad térmica TCD. 
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Apéndice C. Propiedades de las sales precursoras. 

Apéndice C 

 

Propiedades de las sales precursoras 
 

 

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

Propiedad Nitrato de níquel Ácido Oxálico Oxalato de estaño 

Fórmula Ni(NO3)2*6H2O H2C2O4*2H2O SnC2O4 

Masa molar [g mol-1] 290.81 126.07 206.73 

Peso específico 2.05 1.65 a 18.5°C  

Temperatura de 

fusión [°C] 

56.7 101.5 280 

Temperatura de 

descomposición [°C] 

137 149 247-352 

Clasificación de riesgo 

Salud 1 3 N/A 

Inflamabilidad 0 1 N/A 

Reactividad 0 0 N/A 

Equipo de 

protección personal 

(EPP) 

Anteojos de 

seguridad, guantes 

y respirador de 

vapores 

Anteojos de 

seguridad y 

guantes 

Máscara de filtro para 

protección contra 

gases y partículas 

Color de almacenaje Amarrillo Blanco N/A 

 

 

 

 



 

106 

 

Apéndice D. Producción científica. 

Apéndice D 
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