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SUMARIO

El objetivo principal de este trabajo es la evaluacion de los catalizadores Pt/Al,O3 y
Ni-Mo/Al,O3, para posteriormente estudiar la cinética de la reaccion de hidrogenacion de
tolueno con el catalizador que obtenga la mayor conversion.

Entre los objetivos especificos de esta investigacion se encuentran: la determinacion
de las condiciones éptimas de operacion (temperatura, presion y tiempo de contacto) para la
hidrogenacion de tolueno con los catalizadores anteriormente mencionados, en un rango de
temperaturas entre 120 y 280 °C, presiones de 2 a 10 atm y tiempos de contacto entre 0,125
y 0,021 h. Para el catalizador Pt/Al,O3; se realizaron pruebas a presion y temperatura
constante, variando el tiempo de contacto, y a presion constante, variando la temperatura y
el tiempo de contacto. Ademas, se realizo la seleccion de los esquemas de reaccion mas
apropiados y la evaluacion de los mejores modelos cinéticos encontrados en la literatura
mediante un programa de ajuste de datos denominado M3D, el cual permite comparar los
valores obtenidos experimentalmente, con los predichos por los modelos.

Para la realizacidn de las experiencias, fue necesario tamizar los catalizadores bajo
estudio para llevarlos a un tamafio de particula en el rango de 0,125 — 0,150 mm, el cual
garantiza relaciones de longitud de lecho catalitico a diametro de particulas (L/Dy)
adecuadas, con la finalidad de evitar efectos difusionales. Asimismo permitié obtener
relaciones de diametro del reactor a diametro de particula (D/D,) favorables para prescindir
de perfiles de velocidad inadecuados que ocasionen problemas de acanalamiento.
Adicionalmente, se calcinaron y activaron estos catalizadores.

Se utilizé una Unidad Catatest, Modelo D de la Geomecanique, la cual esta
conformada por un sistema de manejo de materia prima, un sistema fundamental
constituido por un reactor de lecho fijo y finalmente, un sistema de manejo de productos. El
reactor de flujo integral, consiste en un tubo de acero inoxidable en cuyo interior se
encuentra el catalizador diluido con carborundum al 50%. La cantidad de catalizador a
introducir en el reactor depende de los criterios utilizados para minimizar los efectos de
dispersion axial y acanalamiento, asi como del factor de dilucion. Considerando estos
aspectos el volumen 6ptimo del catalizador utilizado fue de 1,8 cm®. Para el analisis de

productos se empled un cromatdgrafo de gases.



El catalizador mas activo para la hidrogenacién de tolueno resultd ser el de
Pt/Al,O3 ( reformacion de naftas ), con el que se obtuvo una conversion maxima de 50,09
%. Mientras que con el catalizador Ni-Mo/Al,O3; la maxima conversion alcanzada fue de
1,5 %. Para ambos catalizadores el aumento de la presion en las experiencias favorece la
conversion de reactantes en productos y la conversion de la reaccion exhibe un maximo
como funcion de la temperatura caracteristico en las reacciones reversibles exotérmicas,
como es el caso de la hidrogenacion de aromaticos. Este maximo corresponde a 200 °C
para el catalizador Pt/Al,O3; y 240 °C para el de Ni-Mo/Al,Os. Estos resultados evidencian
la superioridad del catalizador Pt/Al,O3 sobre el de Ni-Mo/Al;Os.

Experimentalmente al utilizar el catalizador Pt/Al,O3 se encontr6 que las
condiciones Optimas de operacion, para el rango de variables exploradas, corresponden a
200 °C y 10 atm. A estas condiciones se vario el tiempo de contacto a fin de obtener datos
experimentales para el estudio cinético.

A través del programa computacional M3D®? y los datos experimentales
correspondientes a la hidrogenacion de tolueno en presencia del catalizador Pt/Al,O3, se
evaluaron los modelos cinéticos 1 y 2 propuestos por Marzuka®, el modelo 3 propuesto
por Papa®, y el modelo empirico utilizado normalmente para reportar el orden de la
reaccion y energia de activacion aparente en reacciones de hidrogenacion de aromaéticos,
con la finalidad de establecer el mecanismo que mejor describe el proceso de hidrogenacién
de tolueno.

Los resultados de la evaluacion de los distintos modelos cinéticos indican que el
modelo cinético 1, propuesto por Marzuka.® es el que mejor ajusta el comportamiento de
la reaccion, éste supone comportamiento Langmuir-Hinshelwood con adsorcion no
competitiva y no disociativa de hidrégeno, y como limitante de la velocidad la adicion de la
primera molécula de hidrégeno. Los calores de adsorcion del hidrogeno y del producto,
siempre fueron menores a los del tolueno, lo que indica una menor adsorcion del hidrogeno
y del producto sobre la superficie del catalizador. EI modelo empirico resultd el menos
eficiente con un orden de reaccion respecto al compuesto aromatico de 0,250 y de 0,806
respecto al hidrégeno, y valores de Energia de Activacion de 42,2 a 61,1 KJ/mol que se

aproximan a los publicados en la literatura consultada®®*#"%57).



Finalmente seria conveniente continuar los estudios sobre hidrogenacion de tolueno
con el catalizador Pt/Al,O3, ampliando el rango de operacion y modificando otras variables
tales como el soporte o el porcentaje de Platino presente en el catalizador, para observar los
efectos de estas variables en la actividad del catalizador. Se recomienda ademas, sulfurar

previamente al catalizador Ni-Mo/Al,O3 para incrementar su actividad.
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LISTA DE SIMBOLOS

Dilucion ,%

Coeficientes de adsorcién para el hidrocarburo aromatico y compuesto
sulfurado, respectivamente,adim.

Concentracion de aromatico, mol/I.

Concentracion del aromatico en el equilibrio, mol/l.

Concentracion inicial de aromaticos, mol/I.

Concentracion de aromatico, Kmol/m?®,

Relacion entre diametro efectivo del reactor y el diametro de particula del
catalizador, adim.

Diametro externo, m.

Diametro interno, m.

Diametro de la termocupla de registro, m.

Energia de activacion, KJ/mol.

Funcion objetivo de cada modelo en estudio,adim.

Valor correspondiente a la distribucion F de Fisher para el nivel
de significacion o , adim.

Constante de velocidad , mol/gr cat.seg.

Constante de equilibrio.

Constante especifica del aromatico, h™.

Constante especifica de velocidad de la hidrogenacién, h*Mpa™.

Constante de adsorcién del hidrégeno, h™.

Constante especifica de velocidad de la reaccion reversible, h™.

Constante especifica de velocidad de la hidrogenacion de compuesto aromatico,
h™*Mpa.

Constante especifica de velocidad de la hidrogenacién de compuesto aromatico,
m*/Kmol .

Son constantes especificas de velocidad , mol/grcat.seg.

Relacion entre longitud del lecho a didmetro de particula del catalizador,.adim.



L Longitud del lecho con diluyente,cm.

Leowmna  LoONgitud de la columna, m

Lr Longitud del reactor.,m.

Lt Longitud de la termocupla de registro,m.

LHSV  Velocidad espacial horaria, h™.

n Orden de la reaccion respecto a la presion parcial del Hy, adim.
n’ NUmero de corridas, adim.

m Orden de la reaccion respecto al compuesto aromatico, adim.
Pa Presiones parciales del hidrocarburo Aromatico , Mpa.

Py Presion parcial de hidrégeno, MPa.

Ph, Presiones parciales del H,, Mpa.

Prmax Presion maxima del separador, KPa.

Psi Presiones parciales de los compuestos sulforados , MPa

Ptolueno Presion parcial de tolueno

r Velocidad de reaccion , k mol / gr.s.
s Velocidad espacial, h™.

S Desviacion estandar,adim.

t Tiempo espacial, h.

TOF+ Expresion de velocidad que indica que el hidrdgeno y los hidrocarburos

aromaticos son adsorbidos en diferentes sitios cataliticos, mol g™*.h™.MPa.

Ve Volumen del catalizador  cm®

Vb Volumen del diluyente, cm?

Vh2 Flujo volumétrico de hidrégeno, cm*/h.
Vic Volumen del lecho catalitico . cm?®

VR Volumen del reactor, m®.

VtoLueno Flujo volumétrico de Tolueno cm®h.

V1, V2 Grados de libertad del numerador y denominador respectivamente, adim.
Xi Valor experimental , adim.
X Valor tedrico, adim.

Yay Yau Fracciones molares del compuesto aromatico y nafténico respectivamente.



1. INTRODUCCION

Entre las diferentes reacciones que se pueden llevar a cabo para la reduccion de los
compuestos organicos presentes en las fracciones de petroleo, existe una de particular
interés, la hidrogenacion catalitica de hidrocarburos aromaticos, especificamente la del
tolueno, que ofrece numerosas ventajas debido a su inmenso campo de aplicacion y a su
simplicidad experimental.

El estudio de las reacciones de hidrogenacion de tolueno facilita la evaluacién de la
actividad de los catalizadores, principalmente aquellos del tipo metal soporte y de igual
manera permite determinar los mecanismos y cinéticas de reaccion, que suministran
informacién acerca de la cantidad de los productos formados. En la industria quimica se
hidrogenan total o parcialmente varios hidrocarburos insaturados con la finalidad de
cumplir con las especificaciones del mercado y la industria del refino procesa estos
hidrocarburos para su posterior uso como combustible y carburante, tomando en cuenta la
necesidad de disminuir la toxicidad de los productos. Entre los principales usos del
metilciclohexano, producto principal formado en la hidrogenacion de tolueno, esta su
utilizaciéon como disolvente de ésteres de la celulosa, en la sintesis quimica y en la
manufactura de acido hexahidrobenzoico el cual es materia prima para la produccion de
pinturas y barnices, jabones para tintoreria, aceites lubricantes y estabilizadores para
caucho, entre otros.

En el presente trabajo se realiza la evaluacién de los catalizadores Pt/Al,O3; y NiMo/
Al,O3, la determinacién de las condiciones Optimas de operacién, y de los parametros
cinéticos de los modelos que describen a la reaccion de hidrogenacion de tolueno.

Las experiencias se llevan a cabo en una planta piloto de la Geomecanique, en el
Laboratorio de Refinacion y Petroguimica de la Escuela de Ingenieria Quimica de la
Universidad Central de Venezuela.

La metodologia utilizada es la siguiente: una serie de experiencias cambiando las
variables operacionales (Temperatura, Presion y Tiempo de Contacto) que influyen
notoriamente en el proceso de hidrogenacion de tolueno. Determinacion de las
conversiones obtenidas en las diferentes experiencias utilizando cromatografia de gases,

para seleccionar el mejor catalizador para el proceso, tomando como criterio la



comparacion de dichas conversiones. Y por dltimo con el catalizador seleccionado, se
realizan los estudios de cinética de la reaccion de hidrogenacion de tolueno.

Para el estudio cinético se estudian esquemas de reaccion apropiados y se evaluan
modelos cinéticos mediante un programa de ajuste de datos denominado M3D, elaborado
por Papa®. El programa de calculo numérico utiliza los algoritmos de Marquart y Gauss, y
permite comparar los valores obtenidos experimentalmente con los predichos por los
modelos. Estos resultados se presentan de manera grafica y numérica, con su

correspondiente discusion.



2. OBJETIVOS

2.1. Objetivo General

Se realizara la evaluacion de catalizadores (Pt/Al,O; y Ni-Mo/Al,O3) en el
Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la Escuela de Ingenieria Quimica y
posteriormente se estudiard la cinética de la reaccion de Hidrogenacion de Tolueno con el
catalizador que obtenga mayor conversion. El equipo principal lo constituye una planta de
la Geomecanique, en el cual se estudiaran las variables operacionales que influyen en el

proceso de Hidrogenacion de Tolueno.

2.2. Objetivos Especificos

= Revision bibliogréafica realizada por diferentes investigadores sobre el estudio cinético
de la Hidrogenacion de Tolueno, donde se plantean modelos y mecanismos de reaccion
para compuestos aromaticos.

= Realizacién de las pruebas de arranque de la planta.

= Determinacion de las condiciones dptimas de operacion (Temperatura, Presion, Tiempo
de Contacto) para la Hidrogenacién de Tolueno, con dos catalizadores que ya han sido
previamente preparados y evaluados en operacién por cargas (Pt/Al,O3 y Ni-Mo/Al,03)
en un rango de temperaturas entre 120 y 280 °C, presiones de 2 a 10 atmdsferas y
tiempos de contacto entre 0,125y 0,021 h.

= Seleccion del mejor catalizador para la Hidrogenacién de Tolueno, tomando como
criterio de comparacion la conversion presentada por cada uno de los catalizadores en

estudio.



Para el catalizador seleccionado, se realizardn pruebas a presion y temperatura
constante, variando el tiempo de contacto. Luego, a presioén constante, variando la

temperatura y el tiempo de contacto.

Seleccion de los esquemas de reaccion que se consideren mas apropiados y evaluacion
de los modelos cinéticos mediante un programa de ajuste de datos, el cual permite
comparar los valores obtenidos experimentalmente con los predichos por el modelo.



3. METODOLOGIA

Con la finalidad de cumplir con los objetivos propuestos, se llevaron a cabo las siguientes
actividades:

= Revision bibliografica la cual contiene el estudio de la cinética de la hidrogenacion
de tolueno y donde se plantean modelos y mecanismos de reaccion para

compuestos aromaticos.

= Familiarizacién con los equipos existentes para la realizacion de la hidrogenacion
de tolueno en una planta piloto , Modelo D de la Geomecanique y el sistema de
andlisis de productos empleando cromatografia en fase gaseosa.

= Realizacidn de pruebas de arranque de la planta, curva de calibracion de la bomba

y calculo de la capacidad de carga del reactor.

= Determinacion de variables operacionales (Temperatura, Presion, Tiempo de
Contacto, Diametro de particula , Longitud del lecho catalitico) que influyen en la

hidrogenacion de Tolueno .

= Realizacién de un plan de experiencias, que permite el estudio de la hidrogenacion

de Tolueno con los catalizadores Ni-Mo/Al,O3 y Pt/Al,Os.

= Experiencias en la planta piloto para los rangos de las variables operacionales

seleccionadas previamente .

= Determinacion de conversiones obtenidas en las diferentes experiencias utilizando

cromatografia de gases .

= Seleccion del mejor catalizador para la hidrogenacion de tolueno, tomando como

criterio de comparacion las conversiones obtenidas.



Para el catalizador seleccionado, se realizd pruebas a presion y temperatura
constante, variando el tiempo de contacto y posteriormente a presion constante,

variando la temperatura y el tiempo de contacto.

Selecciéon de los esquemas de reaccion que se consideraron mas apropiados y
evaluacion de los modelos cinéticos mediante un programa de ajuste de datos, el
cual permite comparar los valores obtenidos experimentalmente , con los predichos

por el modelo.

Se utilizo el programa: M3D para analizar los resultados.

Seleccion del mejor modelo cinético, tomando como criterio el que presente menor

desviacion entre los resultados experimentales y los predichos por el modelo.



4. REVISION BIBLIOGRAFICA

Entre las diferentes reacciones que se pueden llevar a cabo para la reduccion de los
compuestos organicos, existe una de particular interés, la hidrogenacion catalitica, en la
cual se hace reaccionar un compuesto con hidrégeno en presencia de un catalizador, ésta
ofrece numerosas ventajas, debido a su inmenso campo de aplicacién y a su simplicidad
experimental. De igual manera es sumamente importante conocer la cinética de las
reacciones implicadas en el proceso, ya que ésta suministra informacion acerca de la
calidad y cantidad de los productos formados. Bajo estas premisas, se presentan los
aspectos mas significativos concernientes a la hidrogenacion, catalisis, hidrogenacion
catalitica de aromaticos, hidrogenacién de tolueno y a la cinética relacionada con estos

procesos.

4.1 CATALISIS

El término catdlisis agrupa al conjunto de procedimientos y conocimientos que
permiten que la velocidad con la que trascurre una reaccion se incremente in-situ, la
catalisis es esencialmente un fendémeno quimico, es decir influye directamente en la
variacion de la velocidad de una reaccién quimica por la sola presencia de una sustancia
que aparece frecuentemente inalterada entre los productos de reaccion, aunque estas
sustancias pueden verse afectadas debido a la deposicién de coque, envenenamiento e
inhibicidn. A las sustancias que tienen esta propiedad se les da el nombre de catalizadores.
Bajo tal condicion la catalisis es una rama de la cinética quimica.

La cinética quimica se ocupa del estudio dindmico de las reacciones quimicas
tomando en cuenta el mecanismo en el nivel molecular de tales transformaciones. El
concepto de velocidad de reaccion traduce la rapidez con la que en un sistema se produce
una transformacion quimica. La reaccion quimica global se lleva a cabo a través de etapas
las cuales en su conjunto constituyen el mecanismo de reaccion. La velocidad se define en
términos de parametros que pueden ser medidos durante la transformacion; asi, se puede
definir como la variacién de la concentracion de uno de los reactivos que desaparece, o de

uno de los productos que aparece, en el sistema respecto del tiempo.



De acuerdo con las condiciones en las que se llevan a cabo las reacciones y las
relaciones de fase entre el catalizador y los reactantes iniciales es posible separar el
fendmeno catalitico en dos dominios independientes.

a) Catalisis homogénea: En el sentido mas amplio del término, es aquella que tiene
lugar cuando los reactivos y el catalizador se encuentran en la misma fase, sea liquida o
gaseosa. En ella se tiene un acceso més facil al mecanismo de reaccién y por consecuencia
se puede dominar mejor el proceso catalitico correspondiente. Otra ventaja no menos
despreciable de este tipo de catélisis es la ausencia de efectos de envenenamiento tan
frecuentes en el caso de la catalisis heterogénea, y que obliga a tratamientos costosos de
eliminacién de impurezas. En este tipo de catalisis las velocidades son generalmente
elevadas y uno de sus inconvenientes es la dificultad de separar el catalizador del medio
reaccionante, lo que presenta un mayor costo que el de los procesos heterogéneos
convencionales. Finalmente, el dltimo impulso que han dado los complejos 6rgano
metélicos a la catélisis homogénea ha sido decisivo en su aplicacion industrial a gran
escala.

b) Catalisis heterogénea: En ella el fendmeno catalitico estd relacionado con las
propiedades quimicas de la superficie del sélido que se ha elegido como catalizador, siendo
por supuesto estas propiedades superficiales un reflejo de la quimica del sélido. El
catalizador es insoluble en los sistemas quimicos en los cuales provoca la transformacion y
forma una fase distinta muy a menudo solida. Existen dos fases y una superficie de
contacto. La reaccién se lleva a cabo en esta superficie de contacto y el fluido es una
reserva de moléculas por transformar o que ya reaccionaron.

Como la reaccion quimica se realiza en dos dimensiones, al menos uno de los
reactivos debe ser adsorbido quimicamente. Debe hacerse notar que la mayor parte de
catalizadores sélidos son metales, 6xidos, sulfuros metélicos o sales (sulfatos, silicatos,

fosfatos) con alta energia reticular.*)
4.1.1 ETAPAS DE LAS REACCIONES CATALIZADAS CON SOLIDOS

Las etapas involucradas en el mecanismo de las reacciones catalizadas con s6lidos

son las siguientes®:



= Difusion de los reactivos desde el seno de la fase fluida hacia la superficie y los poros
del catalizador.

= Adsorcién de los reactivos en la superficie exterior y la interior de los poros (centros
activos).

= Reaccion de los reactivos adsorbidos en la superficie para formar los productos.

= Desorcion de los productos hacia la fase fluida cercana a la superficie.

= Difusidén de los productos desde los poros y las superficies exteriores hacia el seno de la
fase fluida.

La importancia relativa de las cinco etapas del proceso catalitico anteriormente
mencionado para controlar la velocidad global de la reaccion, depende de condiciones muy
variadas. En general, solo algunas de estas etapas regulan la velocidad global de la
reaccion, y otras se pueden combinar o bien hacerse despreciables.

Cada una de estas etapas sufre la influencia de uno o mas factores, incluyendo los
siguientes: factores de dindmica de fluidos, como la velocidad masica; presion a la cual se
lleva a cabo la reaccion; las propiedades del catalizador, como el tamafio de particula,
porosidad, dimensiones de poro y caracteristicas de la superficie; efecto de la capa limite;
caracteristicas de difusidn de los reactivos y productos liquidos; las energias de activacion
necesarias para la adsorciéon y desorcion de reactivos y productos fluidos; la energia de
activacion de la reaccion superficial; factores térmicos como temperatura de reaccion y
caracteristicas de transporte de calor. ©®

Una reaccion puede llevarse a cabo en una, dos o tres etapas denominadas
elementales, durante las cuales participan las moléculas de los reactivos. En general,
existird una etapa mas lenta que las otras y sera ésta la que determine la velocidad global de
la transformacion. Catalizar una reaccion implica reemplazar este paso por varias etapas
mas rapidas que se llevan a cabo sélo en presencia del catalizador, esto significa que la
intervencion del catalizador abre un camino nuevo a la reaccion.®

Al considerar por simplicidad una reaccion catalitica heterogénea, el numero de
colisiones en cuestion sera el numero de colisiones en la unidad de tiempo entre el reactivo
y el sitio catalitico o especie catalitica. EI nimero de estas colisiones serd mucho menor,
aproximadamente 10** veces, que el nimero de colisiones entre moléculas de reactivo. Este

ultimo tiene gran importancia para la reaccion no catalizada pero es irrelevante para la



transformacion catalitica. Asi pues, para que la reaccion catalitica compita efectivamente
con la reaccién no catalizada, su término preexponencial deberé ser 10 veces més grande,
lo cual se compensa con una disminucion en la energia de activacion.®

El papel de la difusion superficial también ha sido reconocido en los problemas de
longevidad de los catalizadores, estabilidad de la actividad y selectividad (en particular, la
prevencion de envenenamiento por las especies carbonosas).

El término de catalisis heterogénea estd intimamente relacionado con el de
adsorcion, pudiendo definirse como un criterio de pertenencia a este tipo de reaccion la
naturaleza de la forma activa que es la molécula adsorbida. Por ello existe cierta
compatibilidad entre catalizador, reactivos y productos®. Para que el fenémeno catalitico
ocurra, s necesaria una interaccion quimica entre el catalizador y el sistema reactivos-
productos. Esta interaccion no debe modificar la naturaleza quimica del catalizador a
excepcion de su superficie. Esto significa que la interaccion entre el catalizador y el sistema
reaccionante se observa en la superficie del catalizador y no involucra el interior del sélido.
Este requerimiento conduce al concepto de adsorcion, debido a que todos los sélidos tienen
la propiedad de fijar (adsorber) en su superficie las moléculas, &tomos, o iones que se
encuentren a su alrededor.

Se denomina adsorcion al fendmeno en el cual dos sustancias que se encuentran en
distintas fases son puestas en contacto, la concentracion de cada fase es mayor en la
interfase, que en el seno. La adsorcion es un proceso en el cual los atomos o moléculas de
una sustancia se aproximan hacia la superficie de otra, o en un sentido mas general, se
concentran en la interfase.

Por otro lado en la molécula de H; los electrones de valencia de la molécula estan
involucrados en el enlace H-H, y por lo tanto no existen electrones adicionales que puedan
obrar reciprocamente con los atomos de la superficie. Por consiguiente, la adsorcién
quimica del hidrogeno sobre metales es casi invariablemente un proceso disociativo en el
que el enlace H-H se debe romper para permitir que los atomos de hidrégeno obren
independientemente sobre el sustrato.

Segn DION,® la velocidad de adsorcién de las moléculas sobre las superficies

metalicas depende de factores tales como: la presion del gas o la concentracion de



moléculas en solucion, el nimero de sitios activos disponibles en el metal y el tipo de
adsorcion que ocurre.

Otra teoria relativa al fendmeno de adsorcién es la que relaciona a la adsorcion con
la disminucion de la tension superficial. Esta es el resultado de las fuerzas que operan sobre
una superficie para reducir su area”. Es posible la reduccién de la tensién superficial
cuando las moléculas adecuadas, procedentes de la fase gaseosa circundante, saturan las
fuerzas libres del adsorbente en la superficie. La disminucion de la tension superficial se
acomparia de una acumulacion o adsorcion de moléculas.

En la adsorcion pueden existir distintas causas o fuerzas motrices que generen este
proceso, siendo estas causas el principal factor para diferenciar por lo menos dos tipos de
adsorcion: la adsorcion fisica y la adsorcion quimica o activada (quimisorcion).

La adsorcion fisica se puede explicar por medio de fendmenos basicos de superficie.
Los atomos de la red espacial de un cuerpo solido situados dentro del cuerpo tienen
saturados todos sus enlaces, pero los 4&tomos superficiales estan saturados Gnicamente con
respecto a atomos laterales e internos. En consecuencia, la adsorcion en la superficie se
debe a fuerzas de valencia que resultan de la insaturacion de los atomos superficiales.®
Esta adsorcién ocurre por fuerzas del tipo Van der Waals, entre un &tomo o una molécula y
la superficie. En este caso no existe rearreglo electrénico en el sistema y sélo las fuerzas de
atraccion electrostaticas o atracciones dipolares son puestas en juego, sin que ocurra
modificacion alguna de la molécula®.

A diferencia de la adsorcion fisica, en la adsorcion quimica existe la formacion de
un enlace quimico, donde el proceso es activado, mas no espontaneo, es decir requiere del
suministro de cierta cantidad de energia para iniciar el proceso (energia de activacion).

Algunas de las caracteristicas de la quimisorcion son:

= Hay especificidad, sélo algunos sitios superficiales adsorben ciertas moléculas.

= Hay una interaccion de los estados electronicos del adsorbato (gas) y del
adsorbente (sélido), lo que se traduce en la formacion de un verdadero enlace
quimico.

= Como consecuencia de la reaccion quimica superficial (rompimiento y

formacion de enlace) se desprende una cantidad elevada de calor.



Algunos criterios de distincion entre los dos fendmenos son mostrados en la tabla 1.

TABLA 1. Criterios de distincién entre Quimisorcion y Adsorcion Fisica®

Criterio de Distincion Quimisorcion Adsorcion fisica
Calor de adsorcion(-A Hads) 40-800 KJ / mol 8 - 20 KJ / mol
Energia de activacion Si hay No hay
Temperatura Dependen de la E, Dependen del punto de ebullicion

Termodinamica

Son lentas en la produccion del

equilibrio y dificilmente reversibles.

Se obtiene rdpidamente el equilibrio y

son facilmente reversibles

Naturaleza Generalmente disociativa.

Generalmente no disociativa.

Numero de capas formadas [Una

Maés de una

En la quimisorcion los nuevos enlaces formados en la superficie metalica son

siempre en alguna medida polares debido a la diferencia de electronegatividad entre los

atomos. Esto produce un cambio en el nimero de electrones de conduccion en el sélido, lo

cual puede ser facilmente puesto en evidencia a través de medidas de conductividad

eléctrica. En la fisisorcion no ocurren tales cambios™?.

De manera general, las reacciones cataliticas heterogéneas compuestas por pasos

consecutivos tienen un comportamiento transitorio. Por esto, se ha estudiado™® un

mecanismo simple que consiste en los siguientes pasos: (I) adsorcion del reactante A en el

sitio activo del catalizador (S), (Il) reaccién en la superficie, y (I1I) desorcion del

producto (R):

A+S — AS
AS — RS
RS — R+S

(1
(1
(111)

Los resultados obtenidos fueron divididos en cuatro grupos, segun las respuestas

transitorias de las velocidades de adsorcion y reaccion en la superficie (Figura N° 1).
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Figura N° 1: Representacion esquematica de cuatro tipos de respuestas: (1)
velocidad de adsorcion y (2) velocidad de reaccion en la superficie al comienzo de la
alimentacion del reactante.)

La adsorcion siempre debe tener una velocidad mayor al comienzo del experimento
en estado no estacionario. La figura N° 1(a) muestra que, si la adsorcién es potencialmente
rapida o se acerca rapidamente al equilibrio, la superficie del catalizador estara cubierta por
las moléculas del reactante en un tiempo corto, razén por la cual el nimero de sitios
activos libres se reduce y la tasa de adsorcién disminuye rapidamente, hasta lograr el
equilibrio de adsorcion. La reaccion en la superficie es potencialmente lenta pero acelerada
por la concentracion alta en la superficie de las moléculas del reactante formadas debido a
la rapida adsorcion.

En el segundo ejemplo (figura N° 1(b)) la adsorcién es de nuevo el paso mas rapido,
aunque esta lejos del equilibrio y su velocidad es constante. La reaccién en la superficie es
bastante rapida para equilibrar los cambios de concentracion causados por la adsorcion y
para mantener su equilibrio. Se pudo observar que la velocidad de adsorcion controla la
velocidad de reaccion en la superficie. La figura N° 1(c) tiene una respuesta similar como

en el segundo ejemplo (figura N° 1(b)), pero la reaccion en la superficie es mucho mas



rapida y alejada del equilibrio. Por consiguiente, las moléculas de reactante adsorbidas se
transforman inmediatamente en moléculas de producto adsorbido. En el estado
estacionario, la superficie se cubre principalmente por las moléculas del producto, por lo
que la velocidad de reaccion en la superficie nunca sobrepasa la de adsorcion.

La figura N° 1(d) muestra que la reaccion en la superficie de nuevo necesita algun
suministro de las moléculas del reactante para empezar. Es potencialmente rapida y puede
ser aun mas rapida que la adsorcion. Finalmente, la reaccion en la superficie disminuye la
velocidad por el consumo de la alimentacion de las moléculas del reactante en la superficie,
por lo que la adsorcidn es potencialmente mas lenta que en los casos anteriores.

Se puede observar que después de la alimentacion del reactante, el primer paso en
un sistema de pasos consecutivos es siempre el mas rapido. Como los productos del primer
paso son los reactantes de los siguientes pasos, la proporciéon del primer paso siempre

afecta los siguientes pasos.®?

4.1.2 VARIABLES DEL PROCESO

Al utilizar un reactor catalitico debe asegurarse el contacto efectivo entre los
reactantes y el catalizador. Las principales variables de proceso que influyen en una
reaccion catalitica y deben ser consideradas al realizar las experiencias son: el tiempo de
espacial, la presion y la temperatura, siendo las dos ultimas y la fase en la cual se lleva a
cabo la reaccion, las que determinan la velocidad de reaccion.

El tiempo espacial ( t ), se define como el tiempo necesario para tratar un volumen
de alimentacion igual al volumen del reactor, medido en condiciones normales, y se
expresa normalmente en h. El inverso es la velocidad espacial (s ), que en volumen, es el
volumen de alimentacion medido en condiciones normales, por unidad de volumen de
catalizador por unidad de tiempo, y se expresa cominmente en h™*. En forma analoga, la
velocidad espacial, en peso, es el peso de alimentacion por unidad de tiempo por unidad de
peso de catalizador.

La caida de presion Optima permisible es un factor primordial para determinar el
espesor del lecho catalitico; conviene operar a grandes velocidades maésicas para reducir

cuanto sea posible la resistencia de pelicula alrededor de las particulas del catalizador, asi



como una operacién mas econdémica; sin embargo, esto puede crear inconvenientes debido
al costo excesivo de la fuerza eléctrica para la compresion, el aplastamiento y
desintegracion de catalizadores fragiles.®

Con respecto a la temperatura, la misma tiene un efecto definido sobre la velocidad
de la reaccion descrito por Arrehenius, cierta influencia sobre la proporcién de las especies
absorbidas, y también afecta la posicion de equilibrio y el curso de la reaccion.

La cantidad de la superficie del sitio activo del catalizador que se encuentra cubierta
por el reactante adsorbido es una variable de gran importancia para la formulacion de la
ecuacion que modela la velocidad de la reaccion, y el determinar cual de las etapas del
mecanismo de reaccion es la etapa controlante de la velocidad es otro parametro a
considerar. Adicionalmente, el tipo de catalizador a utilizar en la reaccion es otra variable
de suma importancia, principalmente su actividad, el grado de envenenamiento que puede

soportar, y cuanto puede regenerarse.

4.2 CATALIZADORES

W. Ostwald™ fue el primero en sefialar que la presencia de un catalizador en el
sistema de reaccion se limita a modificar la velocidad de la transformacion. El catalizador
no se considera ni reactivo ni producto en la reaccion. Simplemente un catalizador es una
sustancia que sin estar permanentemente involucrada en la reaccion, incrementa la
velocidad con la que una transformacion quimica se aproxima al equilibrio, es decir altera
un mecanismo de reaccion asi como la velocidad total de la misma, regenerandose en el
ultimo paso de la reaccion.

En la practica este aumento de velocidad en presencia del catalizador es
aprovechado para obtener la misma velocidad, o ligeramente superior, pero a temperaturas
mucho mas bajas que las utilizadas en el caso de la reaccion sin
catalizador.*” Adicionalmente, lo que resulta en ocasiones mucho mas valioso, es que por
accion del catalizador se obtienen productos que no pueden obtenerse de otra forma, es
decir sin la presencia de éste.

Las principales caracteristicas que distinguen a un catalizador son:

=  Parauna reaccion en equilibrio,



ks

4—
A + —%2—> C

el catalizador no modifica el valor de la constante de equilibrio Ke = k1/k2. Como
consecuencia de lo anterior, un aumento de la velocidad en una direccion es
acompafiado por un aumento similar en la constante de velocidad de la reaccion inversa
(k2). En un sentido préactico esto quiere decir que un catalizador de una reaccion lo es
igualmente para la reaccion inversa. Esta condicion se aplica igualmente al mecanismo
catalitico bajo el principio de microrreversibilidad que dice que la reaccion debe seguir
los mismos pasos en un sentido o en el otro.

= El catalizador puede tener uno o dos efectos sobre un sistema, un efecto acelerador o un
efecto orientador. En el segundo caso, la funcion catalitica se observa en la variacion de
los valores de selectividad de un proceso cuando varias direcciones son
termodinamicamente posibles.

= EIl hecho de que el catalizador abra una nueva ruta de reaccion también se puede
traducir en que la reaccion llegue a otro lugar diferente del que se deseaba. En general
esto se corrige estudiando muchos catalizadores de los cuales se selecciona el que
presente mejor rendimiento del producto deseado.

* No puede actuar en reacciones termodindmicamente imposibles (AG®°>0). De la misma
forma que la termodinamica establece que no puede existir la maquina de movimiento
perpetuo, también delimita el campo de accion de los catalizadores.

= El catalizador tiene una vida limitada, sin embargo, en lapsos cortos, se puede decir que
permanece inalterado; esta caracteristica es de suma importancia para estudios
cinéticos.

El nimero de moléculas que transforma un catalizador por cada sitio catalitico
(nGmero de rotacién) generalmente es muy elevado (10 a 10 moléculas por sitio y por
segundo), lo cual hace que al cabo de algunas horas el sitio catalitico haya sido usado miles
de veces. En algunos procesos industriales la vida util del catalizador puede ser de varios
afios para transformar una molécula de reactivo. Algunas veces esas moléculas que
reaccionaron no salen de la superficie, cubriéndola y provocando una disminucién del
namero de sitios activos.

Existen algunas sustancias que tienden a "frenar" las reacciones a través de un

efecto llamado "inhibicidon", sin embargo, estas especies cinéticamente activas no son



especies cataliticas, no se trata de un fendmeno catalitico en si, ya que no se ponen en juego
el mismo tipo de factores energéticos. Esto significa que no existe una catélisis negativa.

No se conoce bien el modo de seleccionar un catalizador para promover una
reaccion especifica; por consiguiente, en la practica se necesita realizar una amplia serie de
ensayos para encontrar un catalizador satisfactorio.

La reproduccion de la constitucion quimica de un buen catalizador no es una
garantia de que el solido obtenido presente actividad catalitica. La caracteristica anterior,
sugiere que lo que imprime actividad catalitica a una sustancia es su estructura fisica o
cristalina, hecho sustentado en la pérdida de la actividad del catalizador al aumentar su
temperatura por encima de una temperatura critica.

Para explicar la accion de los catalizadores se admite que las moléculas
reaccionantes se estan modificando de algin modo, energetizandose, o formando productos
intermedios en las regiones proximas a la superficie del catalizador. De acuerdo con la
teoria del estado de transicion, el catalizador reduce la barrera de la energia, que ha de
sobrepasarse para que los reactantes puedan formar productos. Esta disminucion de energia,
como se puede observar en la figura N°2, esta reflejada en la correspondiente disminucion

de la energia de activacion para la reaccion.®®

Sin catalizador el complejo tiene Energia de Activacion elevada
lo que origina una velocidad de reaccion baja

Diferentes Con catalizador la
caminos de barrera de energia

//\\\
reaccion P desci(_ende permitiend_(?
/_\ velocidades de reaccion
/ /S

i ’ \
Estado 7 \@)

Inicial Final

Energia de las particulas reactantes

Reactantes Complejo Productos

Transcurso de la reaccion

Figura N°2: Variacion de la Energia de Activacién con la presencia de un
catalizador™
Cuando la reaccion puede seguir mas de un mecanismo, el catalizador manifiesta a

veces cierta selectividad favoreciendo a uno sobre los demés. Esta situacion genera



normalmente una distribucién de productos diferentes a lo que se observa con otros
mecanismos. La aplicacion correcta de la selectividad de catalizadores permite acelerar la
reaccion deseada en tanto que demoran las indeseables. La velocidad de reaccién es
generalmente proporcional a la concentracion del catalizador. En el caso de una reaccion
catalizada con un solido, el area superficial del catalizador y la concentracion de los
llamados centros activos o sitios cataliticos (regiones de gran actividad quimica en la
superficie) adquieren una importancia preponderante.®

4.2.1 CATALIZADORES Y SU PREPARACION

Las reacciones cataliticas no se diferencian notablemente de las no cataliticas en lo
que respecta al equipo y a la técnica para su ejecucion. Sin embargo, es importante
considerar la preparacion del catalizador y su evaluacion, debido a que estos dos aspectos
son fundamentales para comprender mejor sus alcances.

La naturaleza quimica de un catalizador determina en gran parte la reaccion
particular en que se puede utilizar, sin embargo de su tamafio de particula depende en grado
considerable su actividad. Se puede alcanzar una gran actividad preparando un catalizador
con una superficie sumamente desarrollada, lo que requiere la formacion de particulas
pequefias del catalizador, y posiblemente la orientacién favorable de centros activos.

Puesto que la actividad del catalizador depende del proceso total de su preparacion,
es importante normalizar los procedimientos para fabricar catalizadores. A continuacion se
enumeran los métodos de preparacion de catalizadores solidos en orden creciente de
actividad:®

Catalizadores Naturales: se han empleado algunas arcillas, bauxita y tierra de
diatoméaceas en reacciones cataliticas. La mayoria de las veces es necesario someter la
sustancia natural a un tratamiento quimico y fisico a efecto de que sea adecuada como
catalizador.

Catalizadores Calcinados: son catalizadores producto de la descomposicion de un
compuesto quimico termoinestable. Los nitratos, oxalatos, acetatos, cromatos, volframatos,
molibdatos, manganatos y vanadatos tienen aplicacion considerable como materiales de

partida.



Catalizadores Impregnados y Calcinados: se obtienen mediante la impregnacion
de un soporte, como la alimina, con una solucion concentrada de la sal de los elementos
activos, después de lo cual se calienta en una corriente de gas para descomponer la sal.

Catalizadores Precipitados: son producto de la precipitacion de un material
insoluble, que después de lavado para depurarlo de iones extrafios, se convierte en el
catalizador. Para preparar catalizadores de varios componentes se recomienda la
coprecipitacion, con la que se obtienen catalizadores de forma méas activa. En virtud de la
precipitacion simultanea del catalizador y el soporte, este método produce un catalizador
disperso de gran actividad.

Catalizadores de Esqueleto: en este método se produce un catalizador cuyo metal
se encuentra en estado de suma actividad. Consiste en la separacion por lixiviacion de un
componente metéalico de una aleacion, dejando una estructura de esqueleto del metal
deseado.

La Gltima etapa de la preparacién del catalizador es la activacion de las particulas,

requerido para catalizar una reaccion en particular.
4.2.2 COMPONENTES DE LOS CATALIZADORES

La mayoria de los procesos en catélisis utilizan catalizadores solidos. Estos solidos,
de composicion altamente compleja (en ocasiones llegan a tener 10 0 mas elementos en su
férmula), pueden ser sin embargo descritos en forma de tres componentes elementales: la
fase activa, el soporte y el promotor.*¥

La fase activa, como su nombre lo indica, es la directamente responsable de la
actividad catalitica. Esta fase activa puede ser una sola fase quimica o un conjunto de ellas,
sin embargo, se caracteriza porque ella sola puede llevar a cabo la reaccion en las
condiciones establecidas. Sin embargo, esta fase activa puede tener un costo muy elevado,
como en el caso de los metales nobles (platino, paladio, rodio, etc.) o puede ser muy
sensible a la temperatura (caso de los sulfuros de molibdeno y cobalto), por lo cual se
requiere de un soporte para dispersarla, estabilizarla y proporcionarle buenas propiedades

mecanicas.



El soporte es la matriz sobre la cual se deposita la fase activa y el que permite
optimizar sus propiedades cataliticas. Este soporte puede ser poroso y por lo tanto presentar
un &rea superficial por gramo elevada.

Esto es importante si la reaccion quimica es suficientemente lenta; el soporte
también debe tener resistencia mecanica elevada si se usan flujos muy rapidos, o tener
resistencia térmica si la reaccion es llevada a cabo a altas temperaturas. En algunos casos
como en la reformacién de gasolinas el soporte actua también como una fase activa la cual
sumada a la del platino permite el proceso completo de deshidrociclizacion (transformacion
de moléculas lineales de bajo octanaje como el hexano o el heptano en moléculas ciclicas
aromaticas como el benceno o el tolueno).

La forma fisica de este soporte también estd definida por las condiciones de
reaccion (disefio del reactor) y puede ser en forma de esferas, anillos, mallas, hojuelas e
inclusive monolitos en forma de panal.

Los soportes pueden ser amorfos (SiO,, carbon), o cristalinos, como las zeolitas o la
alumina. Algunos de los soportes mas utilizados son: aliminas, zeolitas, silice-alumina y
carbon.

El promotor es aquella substancia que incorporada a la fase activa o al soporte en
pequefias proporciones, permite mejorar las caracteristicas de un catalizador en cualquiera
de sus funciones de actividad, selectividad o estabilidad. Se conocen dos tipos de
promotores: texturales los que contribuyen a dar mayor estabilidad a la fase activa, y
electronicos, los que aumentan la actividad. Los casos méas conocidos como promotores son
el potasio (electrénico) y la alumina (textural) en el catalizador de hierro para la sintesis del

amoniaco.

4.2.3 DESACTIVACION DE UN CATALIZADOR

El fenomeno de la desactivacion estd intimamente ligado a la estabilidad del
catalizador. Las principales causas de desactivacion son:

= Envenenamiento de la superficie catalitica por una molécula que se adsorbe

fuertemente, debido al efecto de una sustancia llamada veneno que dificulta o

impide la accion del catalizador, al reducir o bien, destruir totalmente su



actividad. Este puede ser permanente (irreversible), o temporal que desaparece
con algln tratamiento.
= Coquificacion (formacion de carbén) de la superficie por deshidrogenacién de
algunos hidrocarburos ciclicos. ElI coque se presenta cerca de los sitios acidos
Bronsted y se remueve preferencialmente aquel que se encuentra en la superficie
externa de los cristales del catalizador'*?. La actividad de algunos catalizadores
envenenados puede regenerarse por la combustion del coque a una temperatura
elevada®®. Tal tratamiento de oxidacién normalmente se hace con un flujo de
aire u oxigeno, dependiendo de las caracteristicas del coque y la estabilidad
térmica del catalizador.

Magnoux y colaboradores“® concluyeron que, similar a la coquificacién y el
envejecimiento, la oxidacion de coque es un proceso selectivo y depende en gran parte de la
estructura del soporte del catalizador.

Seglin Moljord y colaboradores”, tres tipos de reacciones pueden tener lugar
durante la oxidacion de coque: (i) la condensacion de moléculas del poliaromatico, (ii) la
oxidacion de poliarométicos en aldehidos, cetonas, &cidos, y anhidridos, y (iii)
descarboxilacion o descarbonilacion de los compuestos oxigenados. Asi mismo, revelaron
que la eliminacién oxidativa del coque depende en mayor proporcién de la composicién de
la zeolita que de la composicion del coque: los residuos de éste se oxidan mas facilmente en
zeolitas que tienen mayor cantidad de atomos de aluminio en su estructura.

= Reconstruccion térmica de la superficie con disminucion del area activa
(sinterizacion).®

» Pérdida de la fase activa por desgaste del catalizador. Cuando algunos
catalizadores se desactivan pueden ser regenerados para recuperar Sus
propiedades (total o parcialmente). ElI proceso de regeneracion esta ligado al
proceso de desactivacion. Algunos catalizadores de procesos como el de
desintegracion catalitica se desactivan muy rapido por la formacién de carbon en

su superficie y deben ser continuamente regenerados.®

Los requisitos de un catalizador de laboratorio y los de un catalizador industrial son

un tanto diferentes. En el laboratorio, lo principal es la actividad y especificidad para



obtener un mejor rendimiento del producto puro. En operaciones industriales, ademas de la
actividad y la especificidad, es necesario considerar el costo, duracion, resistencia fisica,
resistencia al choque térmico, facil preparacion, facilidad de regeneracion y resistencia al

envenenamiento.®

4.2.4 EVALUACION FISICA DE LOS CATALIZADORES

La extension y la naturaleza de la superficie del catalizador y su relacion con la
actividad catalitica son caracteristicas importantes. Los métodos de medicion de la
superficie especifica de catalizadores son muy Utiles para distinguir las variaciones de

actividad por alteracion de la extension superficial.

El método de Brunauer, Emmett y Teller® sirve para medir superficies de
catalizadores mediante la adsorcién fisica de gases a una temperatura proxima a su punto de
ebullicidn. Sin embargo, aunque con este método se mide la superficie total accesible de un
catalizador, no indica si tiene actividad catalitica o no. Por consiguiente, no siempre se
puede deducir que la actividad total de una serie de catalizadores quimicamente similares
sea proporcional a las areas superficiales. No obstante, la medicion de areas de
catalizadores mediante las isotermas de adsorcion fisica esta bien fundamentada, y ofrece
un medio atil de investigacion de los factores que modifican la actividad de los
catalizadores. A menudo es posible identificar el componente activo de un catalizador por
medio de los estudios de Difraccion de Rayos X, entre otros métodos, y aprovechar estos

informes para investigar el mecanismo de catalisis superficiales.
4.2.5 CLASIFICACION DE LOS CATALIZADORES DE HIDROGENACION

En la tabla N° 2 se presentan los catalizadores comunmente utilizados en

hidrogenacion:



Tabla N° 2: Catalizadores empleados en Hidrogenacion.®®

TIPO DE CATALIZADOR

DESCRIPCION

Catalizadores Soportados

Ni

Pt

Pd sobre alimina o silica

Sulfuro de Ni-Mo/Al,0O3
Sulfuro de Ni-W/AI,O4

Catalizadores Masicos

Ni /Raney

Ni aglomerados en pastillas

Catalizadores solubles

Compuesto de Ni méas reductor organometalico

Se ha encontrado que la presencia en un medio reaccionante de ciertas sustancias,

en cantidades insignificantes, es capaz de desactivar a un catalizador.*® En la tabla N° 3 se

presentan las impurezas mas frecuentes que se encuentran presentes en las cargas y su

efecto sobre la actividad catalitica.

Tabla N°3: Efecto de impurezas sobre las propiedades de los catalizadores de

hidrogenacion de aromaticos.®

Impurezas Agente Activo Efecto
_ Pt, Ni Inhibidor
Mondxido de Carbono _ ) o
Sulfuro de Ni-M y/o Ni-W Inhibidor
Todos los compuestos de |Pt, Ni Veneno
Azufre Sulfuro de Ni-M y/o Ni-W Inhibidor
) Pt, Ni Veneno
Compuestos organometalicos _ )
Sulfuro de Ni-M y/o Ni-W Veneno




4.3 HIDROGENACION

La hidrogenacion es el proceso que implica la reaccion del hidrogeno molecular con
un substrato. En casi todas las aplicaciones industriales, el sustrato es un compuesto
organico insaturado. El hidrégeno reacciona con compuestos organicos de muy diversas
maneras: puede afiadirse a un enlace doble carbono-carbono, reducir grupos como el nitro y
el carbonio, y dividir los enlaces carbono-carbono en moléculas grandes para adicionarse a
los extremos de los fragmentos. Este Gltimo modo de accién se llama hidrogenacion
destructiva o hidrogendlisis; el resultado es la disminucion del tamafio de las moléculas.

Resulta de gran interés, el estudio del efecto termodinamico en las reacciones de
hidrogenacion, por ello a continuacion se mencionan y describen las consideraciones mas

relevantes a tomar en cuenta cuando se realizan éstas reacciones.

4.3.1 ASPECTOS TERMODINAMICOS.

El estudio termodindmico de una reaccidén quimica, resulta de gran
interés; sin embargo, es evidente que la informacién que suministra es en
cierto modo limitada pues se refiere exclusivamente a los estados inicial
y final del sistema, sin describir, en modo alguno, la dindmica del
mismo. La termodindmica estudia las condiciones estédticas o de equilibrio
del proceso, sin poder predecir el mecanismo de la reaccidén o la
velocidad a que tiene lugar la transformacién. Es decir, esta ciencia
desconoce la mecdnica de la reaccidén, y por tanto, todo lo relacionado
con el fendmeno catalitico.

La termodindmica de la adicién de hidrdédgeno a hidrocarburos no
saturados y aromdticos indica que, a presidén atmosférica y temperaturas
menores de 200°C se obtienen equilibrios favorecidos para las reacciones
de hidrogenacidbén; no obstante, éstas reacciones son posibles a presidn
elevada y temperaturas superiores a los 500°C. Ademéds, a menos de 100°C
las reacciones de hidrogenacién son practicamente irreversibles vy
fuertemente exotérmicas, reflejando la tendencia de cada &atomo de carbono
sp o sp’ a regresar a la hibridacién sp° mediante la formacién de enlaces
C-H; un &tomo de hidrbégeno es fijado por cada electrdn =m, pero esto sblo

ocurre en presencia de catalizadores.®®



Las reacciones de hidrogenacidén de compuestos aromdticos son
reversibles. Cuando éstas reacciones se llevan a cabo en condiciones de
operacién tipicas para el hidrotratamiento en refinerias, no es posible
alcanzar la conversidén completa de los reactantes; lo cual es una
limitacién concerniente al equilibrio termodindmico de las mismas. La
hidrogenacién de especies aromdticas “A” esta dada por la siguiente
ecuacidén quimica:

—_ A + nH AH
(IV)

Dénde AH es el producto hidrogenado (nafténico), y “n” es el ntmero
de moles de hidrégeno necesarios para la reaccién. Gully y Balard®?
exponen que la concentracién de equilibrio puede ser aproximada mediante

la siguiente expresidn:

Yoo L Ka (Py) "
Yo+Yy 1+K,(PY T
(V)
Donde:
Yo Vv Yay = fracciones molares del compuesto aromadtico y nafténico
respectivamente.

K, = constante de equilibrio.

Py = presidén parcial de hidrégeno.

Para la obtencidén de esta ecuacidén los autores asumieron que los
coeficientes de actividad y las fugacidades para A y AH son iguales; vy
que el coeficiente de actividad para el hidrdégeno y la relacidédn entre la
fugacidad y la presidén total a condiciones de hidrotratamiento son igual
a la unidad.

Se puede observar que altas presiones favorecen bajas
concentraciones de A en el equilibrio 1lo «cual implica una alta
conversidén, esto tiene efecto cuando el numero de moles requeridos para
completar la saturacién es alto. El valor de Ka decrece vy la
concentracién de equilibrio del aromdtico se incrementa con el aumento de

la temperatura.



Conviene sefialar que la presencia de un catalizador en el medio de
reaccién, se limita a aumentar la velocidad de transformacidén, pero en

modo alguno, modifica las variables termodinédmicas.

La constante de equilibrio para cada reaccion disminuye a medida que se eleva la
temperatura, lo que significa que las temperaturas elevadas favorecen la deshidrogenacion.

Al llevar a cabo una reaccion de hidrogenacion, puede ocurrir, en general, una serie
de reacciones competitivas en forma simultnea; una de ellas es la coquificacion. La
distribucion final de los productos depende de las velocidades relativas de las diversas
reacciones posibles. Las presiones elevadas de hidrégeno facilitan la reaccion de
hidrogenacion suprimiendo la reaccion de coquificacion (efecto termodinamico sobre el

estado de equilibrio) y aumentando la rapidez de la hidrogenacion (efecto cinético).

4.3.2 HIDROGENACION CATALITICA DE HIDROCARBUROS AROMATICOS

La hidrogenacion de un hidrocarburo aromético en presencia de un catalizador, es
una reaccion donde intervienen como minimo dos moléculas y donde por lo menos una de
las especies reaccionantes es absorbida en la superficie del catalizador.

La hidrogenacion catalitica es un método convencional para eliminar o reducir los
hidrocarburos aromaticos de los derivados del petréleo como kerosén, destilados medios,
solventes parafinicos, etc. Esta reaccion involucra la combinacion de hidrégeno con
compuestos organicos insaturados. Los compuestos organicos insaturados tienen por lo
menos un par de atomos de carbono conectados por un doble o triple enlace.La reaccion

tipica de hidrogenacién de tolueno es la siguiente:

CHs; CHs;
(V1)
+ 3H2 —_—>
Tolueno Metilciclohexano

Esta reaccion es altamente exotérmica, liberdndose 48,95 Kcal/mol de aromatico

convertido a 25 °c*®



Cuando un compuesto no saturado se trata con hidrogeno a una temperatura
adecuada y en presencia de un catalizador, el enlace multiple entre a&tomos de carbono se
rompe y un atomo de hidrdgeno se une a uno de los &tomos de carbono.

Los metales que catalizan las reacciones de hidrogenacién usualmente quimisorben
el hidrégeno y lo disocian. Son esencialmente metales del grupo VIII (Fe, Co, Ni, Pt, Pd,
Rh, Os, Ir) y el cobre en el grupo 1V, los cuales adicionan el hidrégeno con o sin soporte
(metales finamente divididos u Oxidos metélicos) y que presentan un alto grado de
actividad a bajas temperaturas.®?

Los catalizadores de Pt, Pd o Ni soportados son muy activos a moderadas
temperaturas durante el proceso de hidrogenacién. Estudios acerca de la hidrogenacion
competitiva de benceno y tolueno sobre diferentes metales del grupo VIII, reflejan un
incremento en la relacion de las constantes de adsorcidon del tolueno y benceno de la
siguiente forma: Pd < Pt < Rh < Ir *® sin embargo, estos catalizadores son muy sensibles a
los compuestos de azufre que se encuentran en la alimentacion. No obstante, se han
obtenido catalizadores metélicos soportados sobre zeolitas con muy buena resistencia al
envenenamiento por azufre.

El compuesto aromatico es preferentemente adsorbido debido a que el anillo no
saturado es de forma plana al estar sobre la superficie catalitica.’

Por ello la reaccion se lleva a cabo con los reactivos adsorbidos sobre una superficie
solida, donde estan probablemente sujetos por enlaces hidrégeno-metal y carbono-metal,
variando las condiciones de la reaccion con la naturaleza de los sustratos y de los
catalizadores ®?

El proceso de cambio quimico va siempre acompafiado por el desprendimiento o la
absorcion de calor, lo que influye no so6lo en la velocidad de reaccion sino también en la
conversion de equilibrio y la composicién del producto.(z)Para reacciones exotérmicas,
cuando se incrementa la temperatura se aumenta la velocidad de la reaccion pero se afecta
inversamente el equilibrio, por ello es importante balancear la posicion de equilibrio mas
favorable con la mayor velocidad.

El mecanismo de la reaccion cambia con la temperatura, por ejemplo, un cambio en
la etapa controlante de la velocidad, de la reaccion quimica a la difusion. En el intervalo de

bajas temperaturas, la velocidad global del proceso tiende a ser controlada por la reaccion



quimica: pero en el intervalo de temperaturas elevadas, la difusion adquiere preponderancia
como paso controlante de la velocidad, ya que el coeficiente de difusion es casi siempre
menos sensible a la variacion de la temperatura que a la constante de la velocidad.

Seglin Wang y colaboradores® la hidrogenacién de hidrocarburos aromaticos en
metales pesados del Grupo VIII sobre soportes acidos o no acidos se ha estudiado
extensivamente para clarificar la correlacion entre las propiedades de la superficie del
catalizador y la actividad catalitica. La hidrogenacién de benceno ha sido estudiada
ampliamente, mientras que se han reportado pocos estudios sobre la hidrogenacion de
tolueno y xileno. La alimina es activa para la hidrogenacion de benceno debido al
hidrégeno difundido que se introduce en el catalizador de platino soportado con alimina.
Adicionalmente, se encontrd que el efecto de sinergia sobre varias mezclas mecénicas de
Pt-Al,O3 y Al,O3 en la hidrogenacion de benceno, proviene del hidrogeno difundido que
emigra de la superficie de metal hacia la superficie del diluyente y-Al,O3 e hidrogena el
benceno adsorbido. Ademas, se observd una mayor actividad al hidrogenar benceno,
tolueno y xileno sobre catalizadores de paladio o platino soportados con &cidos comparados
con la de los no acidos; esta conducta se atribuye a la difusion superficial de hidrégeno en
la region de interfacial del metal soportado

Stanislaus'®*) menciona en su trabajo que las reacciones de hidrogenacion de
aromaticos son altamente exotérmicas, con calores de reaccién tipicamente en el rango de
63-71 kJ/mol H,. El autor explica que para compuestos aromaticos que contienen mas de
un anillo, la hidrogenacion procede en etapas sucesivas, cada una de las cuales es
reversible. La constante de equilibrio es generalmente alta para la hidrogenacién del primer
anillo, pero a medida que mas moles de hidrdégeno son requeridos para la hidrogenacion de
los anillos finales, la hidrogenacién de los primeros anillos es menos favorecida
termodinamicamente que la hidrogenacion de los anillos finales en condiciones tipicas de
hidrotratamiento.

Las constantes de equilibrio calculadas indican que existe una variacion
considerable de una familia de aromaticos a otra. En la hidrogenacién de compuestos
homadlogos al benceno, el valor de la constante de equilibrio decrece al incrementarse el
namero de cadenas sustituyentes (Ver figura N°3) y el niUmero de atomos de carbono en

cada cadena.



B
T
EB
pg Pentilbenceno
-5 = (Q: -
X

& M ""\.-__ e
- - e N ]
— \\“‘\

= Sy

= s meeON
= i R .

Figura N° 3: Constantes de equilibrio para la hidrogenacion de compuestos
aromaticos homaélogos del benceno®?.

Cuando es posible llevar a cabo reacciones exotérmicas a bajas temperaturas
(hidrogenacidn, alquilacion, polimerizacion), las velocidades de reaccion son muy
pequefias. Por esta razén, los procesos de conversidn especifica de hidrocarburos dependen
de encontrar el catalizador adecuado, activa y selectivamente, que favorezca la o las
reacciones deseadas.

El efecto de la presion depende de la fase en que se lleve a cabo la reaccion. Si se
encuentran en fase gas, la presion parcial de los reactivos puede alterar la naturaleza y
distribucion de los productos, asi como también puede alterar el grado de adsorcion de los
reactivos sobre la superficie del catalizador. ElI cambio de presion influye también en la
energia de activacion de algunas reacciones

En vista del efecto de presién observado, con frecuencia se prefiere efectuar las
reacciones en fase gaseosa dentro de reactores tubulares en los que se imponga un perfil de
presion a lo largo de la trayectoria de la reaccion, de manera que se obtenga una conversion
mayor con una distribucion de producto favorable.®

A diferencia de la fase gaseosa, en la hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos en

fase liquida, se pueden encontrar presiones de hidrégeno desde la atmosférica hasta valores



tan altos como 50 MPa, esto puede afectar la velocidad de reaccién y distribucion de
productos.®®

La importancia a escala industrial de la hidrogenacion se puede discutir en términos
de los parametros que permitan obtener un disefio éptimo del reactor donde se llevara a
cabo la reaccion.

En el campo comercial la importancia de las reacciones de hidrogenacion de
hidrocarburos aromaticos se plantea en términos de los intereses de la industria quimica y
de refinacion. En la industria quimica se hidrogenan parcial o totalmente varios
hidrocarburos insaturados con la finalidad de cumplir con las especificaciones del mercado.
Una aplicacion importante es la hidrogenacion del benceno para la obtencion de
ciclohexano, que se usa principalmente en la sintesis de nylon 66; mientras que la industria
de la refinacion procesa estos hidrocarburos para su posterior uso como combustible y
carburante, tomando en cuenta la necesidad de disminuir la toxicidad de los productos.

Es necesario sefialar que los principales usos del metilciclohexano (producto
principal formado en la hidrogenacion del tolueno), son como disolventes de ésteres de la
celulosa, sintesis quimica y ademas en la manufactura de acido hexahidrobenzoico el cual
es materia prima para la produccion de pinturas y barnices, jabones para tintorerias, aceites

lubricantes y estabilizadores para caucho.
4.3.3 ALUMINA COMO SOPORTE

Las aliminas se han usado extensivamente en el pasado como adsorbentes,
catalizadores activos y catalizadores soportados. En los procesos cataliticos industriales, las
aliminas se usan principalmente como los soportes del catalizador.

Las aluminas Al,O3 se pueden obtener a partir de variadas modificaciones
cristalogréficas, siendo las fases “y” y “n” las de mayor importancia catalitica. Las fases de
las aliminas “y” y “n” poseen distintas propiedades, como por ejemplo la fase ‘“n”
desarrolla las mayores areas superficiales de aproximadamente 250 m?/g, por el contrario la
fase “y” sélo puede llegar a tener un &rea maxima de 200 m?/g, siendo consecuentemente

mayor la actividad catalitica para la alimina “n” que para la “y,,.(zs)



Las aluminas de transicion, de mayor actividad catalitica, se pueden dividir en dos
grupos, las llamadas de bajas temperaturas (y -Al,O3 y 1 -Al,03) y de altas temperaturas (x-
Al,03 y k-Al,O3). En efecto las diferencias entre éstas dos familias de aliminas son muy
pequefias, pero definitivamente las aluminas pertenecientes a altas temperaturas tienen
menor actividad que las de bajas temperaturas.

Las aliminas méas importantes para el uso en las actividades cataliticas son las
aliminas de bajas temperaturas (y y m). Estas aliminas se caracterizan porque aparte de
tener una gran area superficial, son sumamente estables a los rangos de temperatura que
normalmente se requieren en la mayoria de las reacciones cataliticas. Una gran cantidad de
estudios y trabajos de modelaje concernientes a los sitios activos, identifican por lo menos
cinco posibles efectos distintos sobre la superficie de las aluminas de transicion. Estos
cinco sitios poseen caracteristicas diferentes y por lo tanto son capaces de catalizar
reacciones distintas, siendo también posible que un veneno pueda destruir la reactividad de
un sitio sin cambiar a los otros.®

Zhao y colaboradores®” evaluaron catalizadores de conglomerados de Ir,
soportados sobre y-Al,O3, obtenidos a partir del tratamiento del [Ir4(CO);,] soportado sobre
alimina con He a 300°C. La experiencia se realiz6 a 60, 80 o 100°C. Los autores
encontraron que: el catalizador era cataliticamente activo para la hidrogenacion de tolueno
a estas temperaturas con una actividad casi igual a la del Irg/y-Al,O3 y menor a la de los
agregados de Ir soportados con y-Al,O3. Las conversiones obtenidas fueron menores al
0,8% y no observaron ningun indicio de desactivacion del catalizador. La energia de
activacion aparente obtenida de la dependencia de la temperatura de la velocidad de
reaccion fue 11,0 + 0,3 kcal/mol, la cual es aproximadamente igual al valor reportado para
la hidrogenacion de tolueno catalizada con catalizadores de Pt y Pd soportados, constituidos
por particulas metalicas sobre soportes de 6xidos metalicos.

Ali y colaboradores®® emplearon un reactor catalitico de micropulsos para estudiar
la hidrogenacion de benceno y tolueno sobre catalizadores (monometélicos y bimetalicos)
soportados sobre aliumina, obteniéndose como productos el ciclohexano y
metilciclohexano, respectivamente. En la figura N°4 se presentan los resultados de la
hidrogenacion de tolueno sobre catalizadores bimetalicos a distintas temperaturas de

reaccion.
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Figura N°4: Conversion de tolueno sobre catalizadores bimetalicos. ®®

En la figura anterior se observa que: la actividad de los catalizadores se comporta de
la siguiente forma: PtRh > PtRe > Ptlr > Pt > PtU. Adicionalmente, se puede observar un
comportamiento similar en la conversion, ya que esta aumenta con la temperatura de
reaccion alcanzando un maximo entre 150-200°C, dependiendo del tipo de catalizador

utilizado

434 ESTRUCTURA Y ACTIVIDAD DE CATALIZADORES METALICOS
SOPORTADOS

Wang y colaboradores®® investigaron el efecto de diferentes tipos de diluyentes en
la actividad catalitica, asi como la correlacion entre la naturaleza del diluyente y su
distribucion sobre la conversién global. Con este proposito, realizaron la hidrogenacion de
benceno, tolueno y o-xileno sobre una mezcla mecanica granular de una fase de metal
activa (Pt/Al;03) y un diluyente (receptor del hidrégeno difundido en la superficie). Entre

los diluyentes empleados destacan la silice inerte, y-alimina. En la tabla N° 4 se muestran y



comparan las conversiones del benceno, tolueno y o-xileno en la reaccion de hidrogenacion
a 250°C sobre Pt/Al,O3 y Pt/Al,O3 diluido con silice. Se puede observar que el Pt/Al,O;
exhibe una alta actividad para la hidrogenacion de estos compuestos y cuando el Pt/Al,O;
es diluido con silice inerte, su actividad aumenta aproximadamente en un 5%.

Con el aumento de sustituyentes metilo en las moléculas del reactante, la conversion
aromética disminuye gradualmente, lo cual concuerda con estudios realizados
anteriormente®,

Tabla N° 4: Resultados de la hidrogenacién de benceno, tolueno y o-xileno a 250°C

sobre Pt/Al,O3 y Pt/Al,O5 diluido con silice.®

I Benceno Tolueno o-Xileno
Silice 0 0 0
PVALO, 38.8 34.2 27.4
PY/ALO;+silice (G) 43.6 39.5 32.3

= producto de la hidrogenacion de benceno, tolueno y o-xileno es
ciclohexano, metilciclohexano y dimetilciclohexano, respectivamente.

G: mezcla granular mecanica Pt/ALO; vy €l diluyente.

El aumento de la conversion que muestra el catalizador diluido con silice (ver Tabla
N° 4) no debe atribuirse a la difusion superficial de hidrdgeno en la region entre Pt/Al,O3 y
la silice inerte, ya que esta es completamente nula, es decir no existe. Adicionalmente, la
conversion lograda del catalizador podria aumentarse prolongando el tiempo de contacto
del material aromatico con la superficie del catalizador. Los autores también estudiaron a
las mismas condiciones el efecto de WO3/Al,O3 como diluyente, donde compararon los
resultados obtenidos con los mostrados anteriormente (tabla N°4 ), y se encuentra que las
mezclas polvorientas y granulares de Pt/Al,O3 y WO3/Al,O5 exhiben una mayor actividad
que las diluidas con silice, considerando que el WO3/Al,O3 es inerte a la temperatura de
reaccion. En conclusién, la actividad global del catalizador diluido con WO3/Al,O3 pudiera
atribuirse a las siguientes tres contribuciones: la primera es la contribucion de Pt/Al,Og, la
segunda son las vacantes de oxigeno en el diluyente, y la tercera es y-Al,Os, el soporte

utilizado para el WOs3.



En la hidrogenacion de aromaticos, la actividad catalitica global de Pd o Pt
soportada con sélidos acidos involucra dos partes: una es la contribucion de la superficie de
metal, y la otra son los sitios &cidos donde el hidrégeno difundido podria reaccionar con la
molécula aromética adsorbida®.

Toppinen,® estudié la influencia de grupos sustituyentes en la hidrogenacién de
compuestos aromaticos, para lo cual concluye que la reactividad disminuye al incrementar
el tamafo y el numero de sustituyentes en el anillo bencénico. Sefialando, ademas que las
posiciones relativas de los sustituyentes afectan la velocidad de la reaccién. De manera
general, la reactividad de los compuestos aromaticos ante el hidrégeno puede ordenarse de
la siguiente manera en orden decreciente: monosustituidos > disustituidos > trisustituidos,
lo cual puede ser consecuencia de las distintas capacidades de adsorcion de cada uno de los

compuestos.

4.3 5CATALIZADORES EMPLEADOS EN LA HIDROGENACION DE TOLUENO

La hidrogenacion de tolueno es una reaccion catalitica que se desarrolla a bajas
temperaturas, de manera tal que se garantiza la estabilidad e inalterabilidad del catalizador
empleado durante la reaccion. Su principal producto es el metilciclohexano. Para este tipo
de reacciones, se han empleado diversos tipos de catalizadores, destacAndose aquellos del
tipo metal soporte, puesto que la adsorcion de tolueno sobre las particulas del metal es
fuerte debido a la interaccion de los electrones = deslocalizados con el metal y a que
presentan un alto grado de actividad a bajas temperaturas.

Comunmente los catalizadores mas utilizados son los de Pt, Ni, Ir y Pd soportados,
ya que su actividad es alta a bajas temperaturas y la velocidad se encuentra afectada por la
naturaleza electronica del metal soportado.

Los catalizadores soportados, tal como el Pt/Al,O3;, modificados por la
incorporacion de un segundo metal, pueden ser superiores a los catalizadores
monometalicos simples porque modifican la composicién de la superficie del metal.®YLa
hidrogenacion de tolueno sobre el catalizador Pt/Al ,03 se mide como una funcion del
tiempo o del tiempo espacial, de la concentracion de aromatico y de la presion de

hidrégeno.



Artola y colaboradores®?. estudiaron el efecto de catalizadores de Pt soportados con
Pt/Al,O3, y preparados por diferentes métodos en la hidrogenacion de tolueno. Los autores
concluyen lo siguiente: A mayor porcentaje de alimina en el soporte, se obtiene mayor
actividad inicial y estabilidad del catalizador. Los catalizadores méas activos para la
hidrogenacion de tolueno fueron el Pt/Al,Oz (primer método) y el Pt/(Alumina-HZSM-
5)(50/50 p/p) (tercer método, donde la alimina es el soporte impregnado.

Navarro y colaboradores® compararon los catalizadores de Pt, Pd y Pt-Pd
soportados con silice-alumina en la hidrogenacion de tolueno y naftaleno en presencia de
dibenzotiofeno (DBT). Los autores afirmaron que:

= Los catalizadores de Pt-Pd son mas activos con respecto a los monometalicos
(Pty Pd).

= Existe una mayor resistencia al envenenamiento por compuestos de azufre
colocando diferentes cantidades (113-1200ppm) de DBT en la alimentacion.

= La espectroscopia empleada en el analisis de los catalizadores bimetalicos
reveld la fuerte interaccion Pt-Pd en las particulas bimetalicas formadas,
revelando que el caracter electro-deficiente del platino es responsable de la fuerte
resistencia al azufre de las muestras de Pt-Pd.

Shirai y colaboradores®” compararon la actividad de los catalizadores de Rh y Pt-
Rh soportados sobre MgO en la hidrogenacién de tolueno al descarbonilar el
[PtRhs(CO)y5]- a distintas temperaturas en un reactor de flujo. Los analisis de estos
catalizadores indicaron que las actividades de los catalizadores son mayores al incorporar
agregados que al agregar conglomerados, debido a las distintas composiciones de la
superficie y estructuras de los catalizadores. Las energias de activacion fueron muy
similares en todos los casos.

Deutsch 'y colaboradores® estudiaron la hidrogenacion de tolueno con
catalizadores de conglomerados de Iridio preparados a partir de la reaccion de [Ir4(CO)12]
con MgO el cual habia sido calcinado con O, seguido de un vacio a diferentes
temperaturas para variar el grado de hidroxilacién y finalmente tratarlo con He. Las
particulas de catalizador fueron mezcladas con particulas inertes de a-Al,O3y utilizadas en
la hidrogenacion a 1 atm y varias temperaturas (60, 80, y 100°C) en un reactor de flujo. Los

autores concluyen lo siguiente:



= Los catalizadores produjeron metilciclohexano, sin observarse ningin producto
lateral.

= La conversion disminuye a medida que la temperatura de calcinacion del MgO
aumenta.

= Los efectos de los conglomerados de Irs son similares al emplear y-Al,O3; o
MgO como soporte.

La hidrogenacion de tolueno en fase gas, diluido en n-hexano inerte con el objetivo
de minimizar los efectos térmicos, fue investigada por Chupin y colaboradores®® en
reactores de lecho a una temperatura de 110°C sobre series de catalizadores bifuncionales
en los cuales Pt o Pd fueron depositados sobre alimina o en zeolitas no acidas. La
desactivacion inicial del Pt y Pd se debe a la rapida formacién de moléculas de coque
formadas y depositadas en los microporos de los soportes. EI coque esta principalmente
constituido por productos resultantes de las moléculas de alquilacion acida del tolueno.
Para los metales y soportes, la linea de correlacion fue establecida entre la actividad de
hidrogenacion y el nimero de atomos de metal accesible. El efecto acidico podria ser
explicado por las moléculas de hidrogenacion de arométicos que absorben sobre sitios
acidos por la deposicion de hidrégeno a través de metales de sulfuro. Practicamente, la no
desactivacion se observa cuando los metales nobles se depositan sobre pequefios
catalizadores con soportes acidos, tales como la alimina, mientras que la rapida

desactivacion inicial se debe a los depdsitos de Pd y Pt sobre las zeolitas acidas.

4.3.6 CATALIZADORES DEL TIPO METAL-MOLIBDENO
SOPORTADOS

Martin de Armando, M y colaboradores®*®):estudiaron la hidrogenacién individual
y competitiva de diversos compuestos aromaticos en un reactor de lecho fijo a una presion
110(psi) y una temperatura de 300°C. También utilizaron el método de las reacciones
competitivas para estudiar la reaccion , sobre sulfuros soportados de NiMo y CoMo,y estos
concluyeron que sobre NiMo prevalece la velocidad especifica sobre la adsorcion.

Se ha demostrado®® que los compuestos monoarométicos, tal como el tolueno,

practicamente no se hidrogenan al emplear estos catalizadores (Ni-Mo y Co-Mo). Los



mismos autores compararon los catalizadores de Ni-Mo, de mayor capacidad de
hidrogenacion, con los de Co-Mo. Concluyeron que en el primero se deposita mayor
cantidad de coque y se pierde méas superficie, pero a su vez menos volumen de poros, en
relacion con el catalizador de Co-Mo.

Segin Isoda y colaboradores“?, los catalizadores de Co-Mo son inferiores a los de
Ni-Mo en la hidrogenacion de especies arométicas. Asimismo, la menor pero selectiva
actividad de hidrogenacién de los catalizadores de Co-Mo, puede reflejar la configuracion
electronica del cobalto, la cual muestra menor energia de enlace que la del niquel.

Seglin Bunch y colaboradores?, no puede obtenerse una éptima hidrogenacion
empleando los catalizadores de hidrotratamiento a bajas temperaturas y bajas presiones.

Gil y colaboradores®? trabajaron con catalizadores de Pt, Co-Mo, y Ni-Mo
soportados con la finalidad de determinar las condiciones 6ptimas de operacién para el
proceso de hidrogenacién de tolueno a escala piloto. Las conclusiones a las cuales llegan

los autores se mencionan a continuacion:

= El Pt/Al,O; (Reformacion de Naftas) es el catalizador méas activo de los
estudiados para la Hidrogenacion de Tolueno (a velocidad espacial 6ptima, s =
7,2 h™') con una conversién maxima del 27,25% a 200°C y 1 atm, seguido de los
catalizadores NiMo/Al,O; y Co-Mo/Al,O3 con una conversion de 16,35% y
0,06% respectivamente, a 240°C y 5 atm.

= Ladispersion del metal en los catalizadores de Pt/HZSM-5 y Pt/Al,O3 juega un
papel primordial en el proceso de Hidrogenacion, por influir ésta en la actividad
hidrogenante de los catalizadores.

= El tipo de soporte afecta notablemente la actividad catalitica del catalizador,
siendo superior en los soportados sobre alimina que en los soportados sobre
zeolitas.

= La conversion de la reaccion exhibe un maximo como una funcion de la
temperatura, lo cual es caracteristico en las reacciones reversibles exotérmicas
como es el caso de la hidrogenacién de aromaticos.

= Laactividad y distribucion de productos de las reacciones en donde se emplean

los catalizadores de Ni-Mo y Co-Mo muestran una fuerte dependencia de la



presion, temperatura y medio de reaccidn (presencia/ausencia de compuestos de

azufre).
4.4 ASPECTOS CINETICOS

El estudio cinético de una reaccion establece las relaciones que existen entre la
composicion del sistema reactivo y el tiempo o entre las diferentes concentraciones. El
estudio cinético de la hidrogenacion de aromaticos comprende la determinacion de: el
modo de activacion, la localizacion, la naturaleza de las formas activas intermedias, la
cinética formal, el esquema de la reaccion y el mecanismo.

Frecuentemente, las reacciones heterogéneas requieren la presencia de un
catalizador no soluble en la masa reaccionante, casi siempre un sélido finamente dividido,
depositado sobre un soporte poroso. En el caso bajo estudio, la reaccidn entre el aromatico
y el hidrégeno se lleva a cabo sobre la superficie del catalizador que, por ser poroso,
requiere una difusion de los reactivos hacia el interior de los poros del catalizador; esto
depende, principalmente, de la geometria de los poros, tamafio de las moléculas y
concentracion de los reactivos en la superficie externa del catalizador.

Cuando las reacciones de hidrogenacion son répidas, la velocidad de reaccién es
controlada por los fenébmenos de transferencia de masa. En este caso, se distinguen dos
tipos de difusion: una externa que depende de las velocidades lineales de flujo de reactivos
y una interna que depende del diametro de particula del catalizador. Esto trae como
consecuencia una variacion de energia de activacion, un cambio de los érdenes de reaccion
con respecto a los reactivos y modificacién de la selectividad en productos deseados. Si el
orden de la reaccion respecto al aromatico esta préximo a cero ocurre una adsorcion fuerte;
para el hidrogeno generalmente el orden estd muy cerca de uno. Los valores de energia de
activacion aparente estan comprendidos entre 5 Kcal/mol y 14,5 Kcal/mol.*®

De acuerdo con la literatura®, en una reaccién catalizada sencilla, el modelo
cinético caracterizara unicamente la actividad del catalizador. Cuando la reaccién principal
coexiste con otras, el modelo debe describir no sélo la actividad, sino la selectividad del

catalizador.



En general, el estudio de la velocidad de una reaccion o el planteamiento de un
modelo cinético, se verifica atendiendo fundamentalmente a los siguientes objetivos: a)
conocer la influencia de diferentes variables de operacion sobre la dinamica de la reaccion;
b) profundizar en el conocimiento o esclarecer el mecanismo de reaccion; ¢) determinar la
expresion matematica que describa la cinética de la reaccion, con la finalidad de poder
desarrollar una ecuacion de disefio del reactor, donde el proceso quimico podria llevarse a
la practica industrialmente.

Los estudios cinéticos de las reacciones cataliticas deben realizarse bajo condiciones
en las cuales el efecto del transporte sobre la velocidad de reaccion esté ausente. Por lo
tanto, cada estudio de esta indole debe ser precedido por la obtencion de la region cinética,
la cual es un estado donde la reaccion esta determinada por los procesos de superficies.

4.4.1 DEFINICION DE LA REGION CINETICA

Con una seleccion apropiada de la cantidad de catalizador y tamafio de particula, es
posible que se puedan despreciar los efectos de difusion sobre la velocidad de reaccion en
un reactor por cargas.

Cantidad de catalizador. La velocidad de reaccion aumenta en forma directamente
proporcional con la cantidad e catalizador afiadido. Esto garantiza que la velocidad que se
esta midiendo es de naturaleza quimica.®®

Tamafio de particula. Este parametro puede afectar notablemente a la velocidad de
reaccion. Si se seleccionan tamafio relativamente grandes puede existir control difusional
interno por baja velocidad de transporte de masa en el interior de los poros y si por el
contrario, las particulas son muy finas se pueden adherir a las paredes del reactor
proporcionando un contacto inadecuado de los reactantes.

Para el caso de los reactores continuos, los problemas en la evaluacion de
catalizadores debido a efectos difusionales son ocasionados por relaciones no adecuadas de
longitud del lecho a diametro de particula (L/Dp).

Para tener efectos de dispersion axial despreciables en reactores tubulares de lecho
fijo se pueden emplear los siguientes criterios“?:

Gases L/Dp > 100



Liquidos L/Dp > 200

Mezclas Liquidos-Gases L/Dp > 350.

Por otro lado, los problemas de acanalamiento, los cuales producen perfiles de
velocidad inadecuados, son el resultado de relaciones de Diametro de reactor a Diametro de
particula (D/Dp) no convenientes, en términos generales se recomiendan valores por
encima de diez, puesto que la variacion de la fraccion vacia es muy desfavorable cuando
ésta llega a ser menor.“® Aunque hay algunos autores que recomiendan valores por encima

de treinta.

4.4.2 ESTUDIOS REALIZADOS CON MODELOS CINETICOS

Existen pocos datos cinéticos disponibles en la literatura para la hidrogenacion de
tolueno. Lepage®“® reporté el primer estudio a fondo de la cinética de la hidrogenacion del
tolueno sobre un catalizador S-Ni-W/Al, O3 A bajas presiones ( 0-0.5Mpa) se encontrd que
la velocidad de la reaccién aumentaba linealmente como una funcion de la presion parcial
de H, y tolueno, indicando esta expresion que la reaccion era de orden uno con respecto al
H, y al tolueno. El comportamiento cinético de la reaccidn se representa por la siguiente

expresion de velocidad de reaccion de Langmuir-Hinshelwood.

k*b, *P, *P
r=————=  (VIl)
1+sti*PSi

Donde:

r = Velocidad de reaccion, [k mol / gr.s].

k = constante de velocidad [mol/gr cat.seg];

ba, bsi = coeficientes de adsorcion para el hidrocarburo aroméatico y compuesto
sulfurado, respectivamente;

Pa, Pu, y Psi = presiones parciales del hidrocarburo Aromatico, el Hy y los

compuestos Sulfurados, incluyendo el H,S, respectivamente [ MPa];
A altas presiones (por encima de 4 MPa), los datos cinéticos se adaptan a la

siguiente ecuacion:



k*b, *P, *P,
r= :
1+b, *P, + > by * Py

*exp /T (VI

La forma de esta ecuacion permite considerar la adsorcion del H; en el catalizador
independientemente de los otros compuestos, esto implica una adsorcion competitiva entre
el compuesto aromatico y el sulfurado.

Se puede predecir con la ecuacidon anteriormente mencionada, un fuerte efecto
inhibidor causado por el H,S en la hidrogenacion de tolueno. El valor aparente de la E;, para
la hidrogenacion de tolueno sobre un catalizador S-Ni-W/ Al,O3 es aproximadamente
92KJ/ mol 9,

La primera determinacion a fondo de la cinética de hidrogenacién de tolueno sobre
un catalizador de paladio, en un amplio rango de condiciones fue reportado por Arman,
Vannice y Vassiur”. Estos autores examinaron el efecto de un sustituyente metil en la
velocidad de hidrogenacion del anillo bencénico, comparando el comportamiento cinético
del benceno, tolueno y xileno. Los datos cinéticos mostraron que todas las reacciones eran
de primer orden con respecto al H, y de orden cero con respecto al compuesto aromatico,
la cual indicaba que los sitios activos del catalizador se encontraban saturados por especies
aromaticas. Para la Ex los valores fueron : benceno 50.2, tolueno 49.3 ,m-Xileno 50.2,
0-Xileno 53.1, p-Xileno 57.2 KJ/mol.

El uso de un soporte de Oxidos &cido ( ej: SiO, Al,O3, TiO;) mejora la velocidad
de hidrogenacion . La siguiente expresion de Langmuir-Hinshelwood supone que la

reaccion se lleva a cabo sobre dos conjuntos de sitios activos.

KA*PA

TOFT :de *Kl*KH *PH|:(1+K*P)
A Fa

%
}+kl*Kl'*KH *PH{( Ka™Pa

1+ KA'*PA)} (1)

La ecuacion se reduce para el compuesto aromatico de la siguiente manera:

TOFT = (de '+k1 ')* PH (X)



Esta expresion de velocidad indica que el H, y los hidrocarburos aromaticos son
adsorbidos en diferentes sitios cataliticos, y que la reaccion ocurre simultaneamente en la
superficie del metal (Pd) y en la interfase de la region acida. La especie aromética es
fuertemente adsorbida, mientras que existe una saturacion progresiva a una presion parcial
alta y suficiente de los aromaticos, debido a que KaPa>>1y la reaccion es de orden cero
con respecto al aromatico. Estos autores también observaron que la velocidad de
hidrogenacion depende del numero y la posicion del sustituyente metil en el siguiente
orden: Benceno>Tolueno>p-Xileno>m-Xileno>o0-Xileno, lo cual concuerda con los
resultados reportados. Sin embargo, no se han determinado con exactitud las causas de las
diferencias en la velocidad de hidrogenacién cuando existen sustituyentes alquilicos al usar
catalizadores y sulfuros de metales.

“8) publicaron un trabajo donde afirman lo siguiente:

Murzin y Kul’kova

= Se supone que la adicion de H, se realiza a moléculas y no en atomos, y se
forma principalmente el producto.

= A bajas presiones de Hj, el orden de la reaccion referente al hidrogeno es
mayor que la unidad.

= A presiones altas de hidrdgeno el orden de la reaccion es de orden cero para
ambos reactantes.

= Laadsorcion del benceno y sus derivados origina la formacién de un complejo
T.

= Durante la reaccion en fase liquida, la superficie de los sitios activos se
encuentra completamente recubierta, y no existen sitios libres para adsorber

sustancias quimicas.

Toppinen y colaboradores.®, estudiaron la cinética en fase liguida de la
hidrogenacion de benceno, tolueno, etilbenceno y cumeno; con un catalizador de niquel-
alimina, en un reactor semi-batch, operando en un intervalo de presion de 20-40 atm , y a
temperatura de 75-125°C. La actividad de hidrogenacion de los compuestos aromaticos
desciende en el siguiente orden: Benceno>>Tolueno>Etilbenceno>Cumeno; y los

compuestos producidos principalmente son cicloalcanos, detectdndose solo trazas de

cicloalquenos.



La velocidad de hidrogenacion posee un periodo inicial lento, seguido por un
periodo donde la velocidad es virtualmente constante, la cual desciende al final de la
reaccion. Los resultados revelaron que los productos hidrogenados principales del benceno,
tolueno, etilbenceno y cumeno, fueron ciclohexano, metilciclohexano, etilciclohexano, e
isopropilciclohexano, respectivamente. Para el modelo de la cinética de hidrogenacion se
tomaron en cuenta dos tipos de mecanismos de reaccion . El primero, un mecanismo donde
el H, y el aromético son adsorbidos competitivamente en la superficie del catalizador, y el
hidrogeno es adherido al anillo aromatico en tres etapas secuenciales de la reaccion
superficial ®® .El segundo, un mecanismo donde la reaccién ocurre via un complejo
superficial intermediario.®®

Un modelo cinético basado en una reaccion simple reversible de primer orden fue
desarrollado por Yui y Sanford®-®? para la hidrogenacién de aromaticos en destilados
medios:

dc,
dt

=k, *P,"*C," -k, *(1-C,) (XI)

Donde m es el orden de reaccién con respecto al contenido de aromaticos.
Suponiendo que m y n son iguales a uno, sustituyendo t por 1/LHSV (velocidad espacial
horaria) ; se integra la ecuacion:

k)T k. *P, +k
Ln|:(CA _kr):| — fLHHSV r (X“)

En el equilibrio la fraccion de contenido de aromatico se convierte en:

cA:*L (X1)
k; *P, +k,

Sustituyendo en la ecuacion integrada se tiene:

Ln Ca—Chu :_L (XIV)
Cr—Cr C, *LHSV



Donde:

Ca = concentracion de aromaético.

ks = constante especifica de velocidad de la hidrogenacién [h*Mpa™].

K. = constante especifica de velocidad de la reaccién reversible [h™];

Py = Presion parcial del hidrogeno [ MPa];

n = Orden de la reaccion respecto a la presion parcial del H, [adim];

m = Orden de la reaccion respecto a la concentracion del aromético[adim];
Cao = concentracion inicial de aromaticos;

Cae = concentracion del aromatico en el equilibrio;

LSHV = Velocidad espacial horaria.[h™];

Este modelo ha sido utilizado para calcular pardmetros cinéticos de datos publicados
de hidrogenacion catalitica de hidrocarburos aromaticos, con los cuales a su vez se ha
calculado el contenido de aromatico en diversas condiciones de operacion, obteniéndose

resultados cercanos a los reportados por otros investigadores.
4.4.3 OBTENCION DE LOS ORDENES DE LA REACCION

Marzuka®® estudié el efecto de aditivos sobre la hidrogenacion catalitica en fase
liquida de la fraccién C-6 y obtuvo un orden de reaccion entre 0.89 y 0.936 para el
hidrégeno y entre 0.406 y 0.418 para el benceno con un catalizador de Pt/Al,Os.

V. Yu.Konyukkov® y colaboradores; estudiaron cinética de hidrogenacion en fase
liquida de benceno y tolueno sobre Pt y Pd, a temperaturas de 110°C hasta 170°C y
presiones de 0.5 Mpa hasta 6 Mpa, los autores comprobaron que la ecuacién presentada a

continuacion :

k*P, *N

"IN K A-N)+ (KR, *N)

(XV)

Donde:
Pw, = presion de equilibrio del hidrogeno con respecto a la solucion.[Mpa]



N = es la fraccion molar de benceno en la mezcla benceno ciclohexano.

K"y K™ = son constantes.

Es aplicable tanto a la hidrogenaciéon de benceno y tolueno con catalizadores de
Paladio a (170°C) vy Platino a (90°C). Esta ecuacion inicialmente describié los datos
experimentales del benceno con catalizadores de Pt y Ru, evidenciando que este modelo
depende de la etapa que controla velocidad de reaccion. No se reporta un orden definido de
reaccion.

En general, aquellos trabajos que reportan ordenes de reaccion y energia de

activacion aparentes siguen el modelo clasico de ecuaciones empiricas representado por :

r =k*[A]" *[B]" (XVI)
Donde :
k = Constante empirica .
my n = Ordenes de A y B respectivamente, [adim].

[ ] = Concentraciones de Ay B, [mol/l].

Pifion®; realiz6 el estudio cinético de la hidrogenacion catalitica del tolueno en
fase liquida, evaluando los catalizadores Pt/ Al ,03, HR-348 y HTH-544, en un rango de
temperaturas de 120 a 150 °C y entre presiones de 1,6 a 3,5 Mpa. El autor afirma lo
siguiente:

» EIl Unico catalizador con el que se obtuvo conversién fue el de Pt/Al,O;3 ,
mientras que el HR-348 y HTH-544 no presentaron conversion apreciable a las
condiciones de operacion .

= El aumento de temperatura genera un incremento en la velocidad de reaccion
a presion constante.

= Los Ordenes de reaccion con respecto al tolueno resultaron 0.66 y 0.56
disminuyendo con la temperatura. Para el caso del hidrégeno el orden fue

constante e igual a la unidad.

Vasiur y colaboradores“” realizaron un estudio sobre la hidrogenacién de tolueno

en fase gaseosa y 0-, m- y p-xileno sobre polvo de Pd y Pd dispersado, soportados sobre



MgO, SiO,, Al,03, SiO,-Al,03 y TiO,. Todos los soportes fueron calcinados en aire y cada
muestra de catalizador fue pretratado. Los resultados obtenidos muestran que el uso de los
dos altimos dxidos &cidos (SiO,-Al,03 y TiO,) puede reforzar notablemente la actividad,
pero disminuye a medida que se agregan grupos metilicos. Las actividades especificas
mayores se obtuvieron en el caso de los soportes acidicos. La reaccion fue de primer orden
en H, y de orden cero para el tolueno y el valor promedio de la energia de activacion fue
11,8 Kcal/mol. Segun los autores, la energia de activacion y los oOrdenes de reaccion
resultaron independientes del soporte utilizado.

Kluson y colaboradores®® estudiaron el desempefio de los catalizadores de Rutenio
soportados sobre silice o silice-carbdn en la hidrogenacién de tolueno para obtener
metilciclohexenos y metilciclohexano en un reactor semicontinuo.

La hidrogenacion de tolueno desarrollada sobre los catalizadores de Rutenio ocurre
siguiendo el esquema de la reaccion consecutiva mostrada en la Figura N° 5, donde el

tolueno y ciclohexeno tienen un orden de reaccién distinto a cero.

Tolueno Metilciclohexeno Metilciclohexano
Hs Hs Hs
k1l k2
o —_—
(o k1) (o k2)
k3
(o k3)

Figura N° 5: Esquema de la hidrogenacion de Tolueno sobre catalizadores de

Rutenio.®®

Los autores observaron que:



= Al utilizar los catalizadores soportados sobre silice — carbdn activado (Ru-S-4,
Ru-S-8), el metilciclohexano es formado directamente a partir del tolueno.

= No se observaron grandes diferencias en la actividad y selectividad cuando se
utilizaron los catalizadores Ru-S-2, Ru-S-3, Ru-S-6 y Ru-S-7.

= Los catalizadores Ru-S-4 y Ru-S-8 soportados sobre silice-carbén activado
fueron también muy activos, sin embargo, las selectividades de las reacciones son
bastante pobres.

» Las actividades de los otros catalizadores fueron decreciendo durante la

hidrogenacion.

Franco®” determind la cinética del proceso de hidrogenacién de benceno,
tolueno y etilbenceno en fase liquida, en presencia de un catalizador de Pt/Al,O3 a
partir de los datos experimentales reportados por Marzuka™®. El autor concluye
que:

= El modelo cinético que mejor ajusta el comportamiento de la reaccion de
hidrogenacion de tolueno es el primer modelo propuesto por Marzuka.

= La energia de activacion y los calores de adsorcion aumentan con el
incremento de la longitud alifatica enlazada al anillo aromaético.

= La entalpia de adsorcion del hidrégeno y de los productos es menor que la
entalpia de adsorcion del compuesto aromatico, esto indica una menor adsorcion
del hidrégeno y de los productos sobre la superficie del catalizador.

= El nimero de pardmetros cinéticos del modelo no intervienen en la calidad del
ajuste de los datos experimentales.

= EI mecanismo de reaccion que mejor simula el proceso de hidrogenacion de
aromaticos supone adsorcién en sitios activos distintos, adsorcion no disociativa
de hidrogeno; y como paso controlante de la velocidad la adicion de la primera
molécula de hidrdgeno.

Los resultados obtenidos del modelo empirico para el benceno, tolueno y

etilbenceno reportados por Franco®”, se presentan a continuacion en la tabla N°5.



Tabla N°5: Ordenes Parciales y Energia de Activacion para el modelo empirico.®”

) Orden respecto al Energia de Activacion
Sustancia | Orden respecto al H .
Aromatico [KJ/mol°K]
Benceno 0.836 0.413 36.5
Tolueno 0.737 0.191 39.6
Etilbenceno 0.245 0.749 59.6

Para el caso del benceno y el tolueno, el orden de reaccion con respecto al
hidrogeno es mayor que el orden respecto al aromatico, valores que se encuentran en el
mismo orden de magnitud reportado por Marzuka®®®®.Sin embargo en el etilbenceno, los

ordenes de reaccién no son de la misma magnitud que reporta Marzuka®®>®

, pero
coinciden en que el orden para el aromatico es mayor que para el hidrdgeno, tal como
sefiala Marzuka.®*¥Esto es debido a que la adsorcion en el proceso de hidrogenacion de
etilbenceno se realiza de manera diferente que en la hidrogenacion de benceno y tolueno;
como consecuencia de la longitud de la cadena de sustituyentes enlazada al anillo
bencénico. La energia de activacion aparente aumenta con el nimero de sustituyentes, y
con la longitud de la cadena sustituyente; esto puede ser a que el sustituyente CHs en el
tolueno estabiliza el complejo © absorbido, originando una mayor barrera energética. El
mecanismo de reaccién que mejor simula el proceso de hidrogenacion de aromaticos
supone adsorcion en sitios activos distintos, adsorcidn no disociativa de Hidrogeno; y como
paso controlante de la velocidad la adicién de la primera molécula de hidrégeno.®”
Rousset, J y colaboradores.®®; evaluaron los catalizadores Pt, Pd y Pt-Pd en la
hidrogenacion de tolueno en fase vapor, sobre un amplio rango de condiciones de reaccion.
Los autores afirman que no existe sinergia entre los dos elementos, pero si una perfecta
aditividad en sus propiedades cataliticas individuales. ElI Pt ha demostrado que no tiene
influencia electronica en la reactividad de atomos de Pd. La dependencia no lineal del
rango en funcion de la concentracién de Pt es interpretado por la presencia de un sitio de

adsorcion compuesto por moléculas aromaticas en pares de atomos. EI comportamiento del




sistema bimetalico a altas temperaturas, es evidenciado por el efecto cooperativo entre el Pd
y el Pt, lo cual se puede interpretar por la habilidad del Pd para proveer hidrégeno en
suficientes cantidades, mientras que los restos de aromaticos més fuertes estan unidos al Pt.
Los estudios presentados por los autores muestran que los catalizadores soportados en Pd
tienen un mayor orden de reaccion con respecto al Pt , a una misma presion, esto quiere
decir que a una mayor temperatura los 6rdenes de las reacciones aumentan, e inversamente

sucede con la energia de activacion.
4.44 MODELOS CINETICOS

Para realizar la seleccion de los modelos cinéticos a ser evaluados en este estudio, es
necesario previamente establecer una clasificacion entre los diferentes tipos de modelos, y
un criterio para seleccionarlos. Una posible clasificacion para los modelos cinéticos que
intentan simular la velocidad de la reaccién de hidrogenacion puede ser dada por la forma
como los investigadores han planteado el mecanismo de reaccion y en que fase se realiza
ésta. Tomando en cuenta los criterios descritos anteriormente, los modelos podrian ser

clasificados considerando los siguientes aspectos®

= Si lareaccion se realiza en fase liquida o gas.

= Dependiendo de que sustancias son adsorbidas, ya que puede ser el
compuesto aromatico y el hidrogeno o sélo el aromatico.

= Silaadsorcion de sustancias se realiza en sitios activos distintos o iguales.

= Si la adsorcidn se realiza en un solo sitio activo del catalizador o en varios
sitios activos.

= Si la adsorcién en la superficie del catalizador es disociativa 0 no
disociativa

= Dependiendo de la etapa controlante de la velocidad.

De acuerdo con lo mencionado anteriormente se seleccionan para la realizacion de

este trabajo, algunos modelos planteados y recopilados de la revision bibliografica,



destacando que los modelos cinéticos presentados en este estudio son los que segun la

bibliografia consultada mejor ajustan el proceso de hidrogenacion de tolueno:

Modelo 1. Propuesto por Marzuka®; supone comportamiento tipo Langmuir-
Hinshelwood con adsorcion no competitiva y no disociativa de hidrégeno. Asume que el
limitante de la velocidad es la adicion de la primera molécula de hidrogeno, y ademas
supone que el producto formado compite por sitios sobre la superficie del catalizador.

r— k*Ky *Py *Ky *Cpy
C[L+K, *Ch + K, *C, (K, *Py)

(XVII)

Donde:
Ky = Constante de adsorcion del hidrogeno[ h™].
K ar = Constante especifica del aromatico[ h™].

Car = Concentracion de aromético[Kmol/m?].

Modelo 2. Modificacion al modelo propuesto por Marzuka, supone
comportamiento tipo Langmuir-Hinshelwood con adsorcién no competitiva y disociativa de
hidrogeno. Asume que el paso limitante de la velocidad es la adicién de la primera
molécula de hidrogeno , ademas supone que el producto formado compite por sitios sobre

la superficie del catalizador :

k*(K, *P, )1/2 Ky TCh
(4K, *C, +K, *C, i+ (K, *P,)?)

r= (XVII1)

Modelo 3. Propuesto por Papa®; basandose en los mecanismos de reaccion
formulados por Vasiur®”, para la adsorcién, no competitiva y no disociativa de H,
asumiendo como la etapa controlante de la velocidad la adicion de la segunda molécula de

hidrégeno.



[Ar]*[H, [k

[1+k1*[Ar]+ p ]J*(ukr*[Hz])

7*[C6H12

r= (XIX)

Donde:

K’= Constante cinética de la reaccion global, [mol/grcat.seg].
k,= Constante de adsorcién del aroméatico,[m*/Kmol].

ki’= Constante de desorcion del producto, [m*/Kmol].

[Ar] = Concentracion del Aromatico,[Kmol/m®].

Modelo 4. EI modelo empirico utilizado para reportar el orden de la reaccion y
energia de activacion aparente en reacciones de hidrogenacion de aromaticos es el
siguiente:

r=k*[Ar]"*[H] (XX)

Donde:

[ H ]= Concentracién de hidrégeno,[Kmol/m?].

Como respuesta del modelo y para todos los ajustes, se tomara la fraccion molar de
los compuestos formados o involucrados en la reaccidn de hidrogenacion de tolueno.

Si se cumple la desigualdad de la ecuacion (XXI), entonces los modelos son
discriminables, siendo preferido aquel que corresponde a la funcion objetivo del
denominador, en el nivel de significancia escogido. Por el contrario si no se cumple,
entonces ninguno de los dos modelos puede ser excluido en base a este criterio, lo que haria
que se acepte la hipotesis de que los modelos serian una adecuada representacion de los
datos experimentales.

Una vez culminada la evaluacion de los modelos mencionados en la seccion
anterior; se seleccionara el modelo que mejor se ajusta a los datos experimentales tomando

en cuenta los criterios de seleccién y ajuste consultados en la literatura.






Parte Experimental

5 PARTE EXPERIMENTAL

Esta seccion contiene el desarrollo de la metodologia a emplear, asi como la

descripcion del equipo y cualquier aspecto necesario para cumplir con nuestros objetivos.
5.1 DESCRICION DEL EQUIPO
El equipo a utilizar es la Unidad Catatest, Modelo D de la Geomecanique, ubicada

en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica, y la cual es mostrada en la siguiente

figura.

Figura N° 6: Unidad Catatest, Modelo D de la Geomecanique.
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Esta conformada por el Sistema de Manejo de Materia Prima, donde el tolueno es
almacenado en un recipiente y es enviado al reactor por medio de una microbomba
dosificadora , ajustable en operacion o en reposo. La bomba posee un tornillo micrométrico
graduado con diez divisiones principales, cubriendo un rango desde cero (0) a (6.5). La rata
de descarga se varia rotando el tornillo , y depende del fluido a bombear. El hidrogeno
alimentado proviene de una bombona, y el flujo de alimentacion al reactor es medido con

un medidor de flujo.

Seguidamente se encuentra el Sistema fundamental, el cual lo constituye un reactor
de lecho fijo. Luego se tiene el Sistema de Manejo de Productos donde ocurre que los
productos que salen del reactor pasan a través de un intercambiador de calor de 0.40 m de
longitud, que utiliza aire como refrigerante, el cual se hace circular en contracorriente, y

por ultimo se dirigen al separador de acero inoxidable.

Finalmente se especifica el Sistema de Instrumentacion, Control y Seguridad, dénde

se encuentran dos indicadores de presion de acero inoxidable con vidrio de seguridad.

Adicionalmente el flujo de Tolueno se obtendrd midiendo con una pipeta de 5 ml el

volumen de fluido para un tiempo determinado.
El diagrama de flujo del proceso, siempre ayuda a una mejor comprension por parte

del lector, ademas que describe todo el proceso. En la figura N° 7 se presenta el diagrama

de flujo del proceso.
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Figura N° 7: Diagrama de Flujo de la Planta Piloto.
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Donde:

B1: Microbomba dosificadora de Tolueno.
BH: Bombona de Hidrdgeno.

BN: Bombona de Nitrégeno.

IC: Intercambiador de calor.

M1: Medidor de flujo.

P: Pipeta.

P1,.., P4: Indicadores de presion.

R: Reactor.

RE: Resistencias Eléctricas.

PS: Separador.

T1: Recipiente de Almacenamiento de Tolueno
T2: Recipiente.

TIC1,..., TIC4: Termocuplas de Regulacion.
TC: Termocupla.

TR: Termocupla de Registro.

V1,Vv2,V3, V6, VI: Valvulas de paso rapido.
V4,V17,V8, V10, V11: Valvulas.

V12: Valvula de tres vias.

VC1, VC2, VC3: Valvulas Check.

VR1, VR2, VR3: Vélvulas reguladoras.

VS1, VS2: Valvulas de Seguridad.
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Las condiciones de disefio de la planta se especifican a continuacion en la
tabla N° 6.

Tabla N° 6: Condiciones de disefio de la Unidad Catatest Actual.®”

Presion maxima (kPa) 15.000
Temperatura maxima (°C) 550
Flujo maximo de liquido (m°h) 7,510

Maximo flujo de gas (m®h) 05
(a temperatura y presion normales) ’

Los catalizadores a ser utilizados son Pt/Al,O; (Reformado) y Ni-Mo/Al;O3, en un
rango de temperatura entre 120 y 280 °C, presiones de 2 a 10 atm y tiempo de contacto (t)
entre 0,125 y 0,021 h.La relacion de presiones parciales del hidrogeno y tolueno que se
utilizaré es de Pyo/Pioieno=3. Estos catalizadores previamente se tamizaron para llevarlos a
un tamafio de particulas entre (0,125 a 0,150) mm, debido a que en este rango se
garantizara los valores adecuados para las relaciones entre los pardmetros, minimizando los

efectos de dispersion axial y acanalamiento en el sistema en estudio.

5.2 METODO DE CALCINACION DEL CATALIZADOR (Pt/Al,O3)

El catalizador Pt/Al, O3 (Reformado), se calcinara siguiendo los pasos mostrados en
la figura N° 8. En la cual se lleva el catalizador desde 25°C hasta 490°C, para luego bajar
hasta 300 °C en un lapso de 13,5 horas (como se ilustra en la figura N° 8 ), con un flujo
continuo de aire y una velocidad de 2 y 3 °C/min segun la zona de la rampa donde se

encuentre.

56



Parte Experimental

Flujo de Aire: 0.36 cm®/ gr* seg. 3 5¢/min 2 horas

4 horas 2 horas

2 °c/mi
2 horas
2 °c/min
K 100°C 170°C 490°C 300°C

Figura N° 8:Pt/Alumina (Reformado).

El equipo donde se realizaran las calcinaciones de los catalizadores es el Horno N°1

marca Tecn-O-Trol, el cual se muestra en la figura N°9.

Figura N° 9: Horno de calcinacion
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5.3 SISTEMA FUNDAMENTAL

Seguidamente al paso de calcinacion esta el de la activacion de los catalizadores,
para el cual se debe cargar el reactor de una manera especifica. El reactor que se utilizara se

muestra en la figura N° 10.

Figura N°10: Sistema Fundamental.

El reactor a utilizar en las experiencias es de flujo integral, y opera en un rango de
tiempo de contacto ( t) entre 0,125 y 0,021 h .Este reactor es un tubo de acero inoxidable,
en cuyo interior se deposita el catalizador. Posee una termocupla (TC) que permite medir la

temperatura en el lecho catalitico, la cual es registrada en un indicador digital.

El reactor es calentado con cuatro resistencias eléctricas (RE) distribuidas en 4
mantas de calentamiento a diferentes alturas, como se observa en la figura N°10. En la parte
externa del reactor existe una termocupla (TR) que recibe cuatro termocuplas
(TICL,..., TIC4). La alimentacion se hace a través de dos (2) canales colocados en la parte
superior y la descarga se realiza por el fondo. Las dimensiones del reactor se especifican en
la tabla N° 7.
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Tabla N° 7: Dimensiones del Reactor (R).

Parte Experimental

de registro (L+, m)

Diametro externo (Dg, m) 2,20%10°°
Diametro interno (D, m) 9,50*10°°
Longitud (Lgr, m) 0,253
Volumen (Vg, m°) 1,73*107
Didmetro de la termocupla "

) 3,20*10
de registro (Dt, m)
Longitud de la termocupla

0,15

5.3.1 CARGA DEL REACTOR

La cantidad de catalizador a introducir en el reactor es variable y depende de los

criterios utilizados para minimizar los efectos de dispersién axial (L/Dp) y acanalamiento

(D/Dp), asi como del criterio de dilucién seleccionado.

El efecto de dilucion describe cuantitativamente la influencia de la distribucion del

catalizador y las particulas inertes en un lecho catalitico sobre la conversion. Segun

Marzuka® se ha demostrado que para un valor de dilucién del 50% el efecto sobre el

grado de conversion es despreciable.

Considerando estos aspectos se tomaron los valores adecuados de los mismos que

produjeran una altura de lecho de catalizador minima y medible. Estos valores se

encuentran reportados en la tabla N° 8.
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Tabla N° 8: Parametros para evitar los efectos de dispersion axial y acanalamiento.
(Dp: 0,125-0,150 mm).

Longitud de lecho a diametro de particula

(L/Dp, adm) 386
Diametro efectivo del reactor a diametro de particula

(D/Dp, adm) 67

Como puede observarse los valores reportados en la tabla anterior son elevados, esto
con la finalidad de minimizar los efectos antes mencionados. Posteriormente, se realizaron
los calculos concernientes para obtener el volumen de materias primas y catalizador que se
utilizardn durantes las experiencias de este trabajo. En la tabla N° 9 se presentan los

resultados obtenidos.

Tabla N° 9: Volumen de materias primas y catalizador que se empleara para cada

experiencia.

Volumen del lecho catalitico (V¢ cm?) 3.6
Volumen del catalizador (V¢ cm®) 1.8
Volumen del diluyente (Vp cm?) 1.8

Tabla N° 10: Flujos Volumétricos de hidrdgeno y tolueno que se empleara para cada

experiencia.
Flujo volumétrico de Tolueno ( VroLueno ,cm3/hora) 14.4 —85.3
Flujo volumétrico de hidrégeno ( Vi, ,cm*/hora) 9963 - 58981
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Tabla N°: 11: Factor de dilucién y longitud del lecho con diluyente.

Dilucion (b %) 50

Longitud del lecho con diluyente (L,cm) 54

La figura N°11 muestra de manera esquematica la distribucion del relleno en el interior del
reactor, para cada una de las experiencias a desarrollar en este trabajo.

Lana de Vidrio 2,20 cm
Carborundum 7,50 cm
Lana de Vidrio | 2,00 cm
Catalizador + " "

Carborundum 5,40 cm
Lana de Vidrio | 1,00 cm
Carborundum 6,00 cm
Lana de Vidrio B 1,20 cm

Figura N°11: Esquema de la carga del reactor.

En la figura anterior, se puede observar que el reactor contiene tres lechos
principales: uno intermedio de catalizador diluido con carborundum y otros dos de
carborundum que se encuentran en la parte superior e inferior respectivamente. Entre cada
una de ellos y en los extremos se coloca lana de vidrio. Los lechos de carborundum deben
ser colocados de manera tal que la termocupla (TC) se encuentre dentro del lecho de

catalizador para medir continuamente la temperatura de reaccion.
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El uso del carborundum como relleno inerte, se soporta en estudios realizados
anteriormente®, donde aseguran que dicho material no interviene en el proceso de
reaccion, haciendo posible una zona de precalentamiento y el establecimiento de un
régimen de flujo piston antes que la mezcla reaccionante entre en contacto con el
catalizador. A la salida y a la entrada del lecho, previene distorsiones de flujo que podrian
provocar variaciones en el tiempo de residencia de los reactantes al atravesar el lecho
catalitico.La parte superior esta llena de carborundum y se utiliza para calentar los
reactantes y llevarlos a la temperatura de reaccién, se puede concluir por trabajos anteriores
que el carborundum es un buen diluyente e inerte, por ello debido a su elevada
conductividad térmica de K=109 BTU / h ft* favorece la transferencia de calor,
permitiendo lograr la isotermicidad a lo largo del reactor, ademas este material no
interviene en la cinética y evita la formacion de puntos calientes. En el Apéndice 1l
Célculos de la capacidad de la carga del reactor, se encuentran los detalles de los calculos

concernientes a esta seccion.

5.4 SISTEMA DE ANALISIS DE PRODUCTOS

El analisis de los productos que se obtendran en la reaccion se efectuara empleando
cromatografia en fase gaseosa. El equipo a utilizar es un cromatografo de gases Hewlett
Packard 5840 A, el cual se encuentra conectado a un terminal Hewlett Packard modelo
18850 A GC que reporta el andlisis cromatografico. En la figura N° 12-A y 12-B se

presenta una ilustracion del equipo.
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NO
APAGAT

Figura N°12-A: Cromatdgrafo de gases Hewlett Packard 5840 A.

Figura N°12-B: Sistema de Analisis Cromatografico de los productos marca Hewlett
Packard modelo 18850 A GC.

El cromatdgrafo posee una columna, la cual tiene las caracteristicas que se muestran
en la tabla N° 12.
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Tabla N° 12: Caracteristicas de la Columna del Cromatdgrafo®V.

Serial

SPG353124-4

Longitud (Lcolumna, M)

3,658

Diametro interno (Dj columna)

3,18*10°

Material

Acero Inoxidable

Relleno

20% OV-101. Chrom PAW 80/100

Las condiciones de analisis seran las siguientes:

Presion en la linea :

N,: 2,76 * 10°kPa (40psig)

H,: 2,76 * 10°%kPa (40psig)

Aire: 2,76 * 10°kPa (40psig)
Temperatura del horno (TEMP 1): 110°C.
Tiempo de analisis (TIME 1) :15 min.
Temperatura del inyector (INJ TEMP): 200°C.

Temperatura del detector (FID TEMP): 200°C.

Temperatura auxiliar (AUX TEMP) : 80°C.
Temperatura méaxima del horno (OVEN MAX
Velocidad de la carta (CHT SPD): 0.5.
Atenuacion (ATTN 2 T):4.

Sefial ( FID SGN1 ):A.

Area restringida ( AREA REJ ):2000.

Flujo de A ( FLOW A ):16.

): 120°C.
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Flujo de B (FLOW B): 4.
Opciones ( OPTN): 0.

5.5 METODO DE ACTIVACION DE LOS CATALIZADORES

Para la activacion de los catalizadores se realizaron los métodos ilustrados en la
figuras N° 13-A y 13-B. Para el cual en el reactor se introdujo el catalizador de Pt/Alimina
(Reformado) para su activacion, donde se llevara desde 25°C hasta 300°C a una velocidad
de 2°C/min inicialmente, para luego aumentarlo a 5°C/min, con un flujo de hidrégeno de

1cm®/ gr*min por un tiempo estimado de 18,5 horas, segin se ilustra a continuacion.

A. Pt/ Alumina (Reformado)

s 6 horas
Flujo de hidrégeno : 1cm?/ gr*min. 5 °%/min
. 145 hora
2 °c/mi
% hora
2 °%c/min
25°C 70°C 100°C 300°C

Figura N° 13 A:. Pt/Alumina (Reformado).
B. Ni-Mo/Alumina.
Para la activacion del catalizador Ni-Mo/Alumina, previamente se debe calentar
hasta 120°C pasando N, por 1 hora, luego se llevo desde una temperatura de 25°C hasta

400°C a razén de 2°C/min inicialmente, para luego aumentarlo a 5°C/min, con un flujo de

hidrégeno de 1,5 cm®/ gr*min por un tiempo estimado de 18 horas y 40 minutos.
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) 6 horas
59¢/min

1 hora

2 °c/mi
15 hora /

25°C 70°C 100°C 400°C

2 °c/min

Figura N° 13 B: Ni-Mo/Aldmina
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6.CRITERIOS DE SELECCION Y EVALUACION DE LOS MODELOS
CINETICOS

En esta seccion se consideran los criterios consultados en la bibliografia para
seleccionar el modelo cinético y esquema de reaccion que mejor ajusta los datos
experimentales. Para la evaluacion de los modelos cinéticos se utiliza un programa de
ajuste de datos, el cual permite comparar los valores obtenidos experimentalmente con los
predichos por los modelos. Todos estos aspectos se mencionan mas especificamente a

continuacion.

6.1 DEFINICION DE LOS PARAMETROS ESTADISTICOS

Funcion Objetivo: la funcién objetivo Fo; a minimizar por el programa de
optimizacion de variables, estd dado por la suma de las diferencias cuadréaticas, entre los
valores de los flujos molares experimentales a la salida del reactor y los predichos por el

modelo. Esta suma de diferencias adoptd la forma siguiente:

°corrida N°componentt s 2
Fo= 30 % 3 HN;,N ﬂ (xx)

n=1 m=1
Donde:
N = Valor del flujo molar experimental a la salida del reactor.

N” = Valor calculado por el modelo.

De acuerdo a lo mencionado anteriormente y al observar la ecuacion (XXI), el valor
mas conveniente de la funcion objetivo es aquel que se encuentre mas cercano a cero.

Coeficiente de Correlacién: los valores obtenidos en este trabajo presentan errores
menores al 5%, por lo que cualquier valor del coeficiente de correlacion mayor al 95%,
garantiza una buena correlacion de los datos, es decir que valores superiores a 0,95 y

cercanos a la unidad son los méas convenientes.
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6.2 CRITERIOS PARA SELECCIONAR EL MEJOR MODELO CINETICO

Infinidad de criterios se pueden aplicar para seleccionar el modelo cinético que
mejor se ajusta a los datos experimentales; Himmelblau®® recomienda seguir algunos

criterios de seleccion descritos a continuacion:

= El modelo con un error mas simple y razonable.

= El modelo con menor nimero de parametros consistentes con un error
razonable.

= El modelo que parece seguir las leyes fisicoquimicas, el cual permita una
exposicion razonable basada en fundamentos fisicos.

= El modelo que reporte la suma minima de los cuadrados, entre la diferencia de
los valores predichos y los experimentales.

= El modelo que reproduce una minima varianza.

Estos cinco criterios se tomaran en cuenta estableciendo como prioridad la bondad

de los ajustes y luego se seleccionard el modelo mas simple y de menor nimero de

pardmetros.

Como criterio de ajuste se utiliza el test Fisher aplicado a las funciones objetivos, el

cual puede entenderse como la probabilidad de encontrar un ajuste correcto, al comparar los

resultados de las funciones objetivos entre dos modelos rivales. Este test se formula

matematicamente de la siguiente manera:

ol evive) (XXI1)
Fo2

Donde:

Foly Fo2 = Funciones objetivos de los modelos rivales.

Fi1.. = Valor correspondientes a la distribucién F de Fisher para el nivel de
significacion o

vi1,v2 = grados de libertad del numerador y denominador respectivamente.
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Como respuesta del modelo y para todos los ajustes, se tomara la fraccion molar de
los compuestos formados o involucrados en la reaccion de hidrogenacion de tolueno.

Si se cumple la desigualdad de la ecuacion (XXII), entonces los modelos son
discriminables, siendo preferido aquel que corresponde a la funcion objetivo del
denominador, en el nivel de significancia escogido. Por el contrario si no se cumple,
entonces ninguno de los dos modelos puede ser excluido en base a este criterio, lo que haria
que se acepte la hipotesis de que los modelos serian una adecuada representacion de los
datos experimentales.

Una vez culminada la evaluacion de los modelos mencionados en la Seccion (4.4.4);
se seleccionara el modelo que mejor ajusta los datos experimentales tomando en cuenta los

criterios de seleccion y ajuste consultados en la literatura.
6.3 DESCRIPCION Y VENTAJAS DEL PROGRAMA M3D

De acuerdo a lo mencionado en la Seccidn anterior (6.2), se seleccionan los
modelos cinéticos més convenientes y se evaluan mediante la utilizacion del programa
M3D, elaborado por Papa®®.El programa de calculo numérico utiliza los algoritmos de
Marquart y Gauss. El primero es de convergencia mas lenta pero sustancialmente mas
estable y seguro. El segundo en cambio es de convergencia cuadratica y por lo tanto mas
rapido. Al comienzo el programa utiliza siempre el algoritmo de Marquart pero luego,
mediante un mecanismo de decision interna basado en el comportamiento del sistema,
puede transferir el control al algoritmo de Gauss desde el cual vuelve al primero si le es
posible avanzar hacia el 6ptimo.

Entre las ventajas que ofrece el programa anteriormente descrito se destacan las
siguientes®?:

. Admite imponer restricciones a las variables de optimizacion.

" Permite la posibilidad de optimizar las variables mas importantes mientras
se mantienen constantes (fijas) las de menor importancia, o las que en cierta etapa del

calculo conducen a situaciones criticas.
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" Establece el anélisis estadistico necesario para verificar la adecuacion del
modelo, simplificarlo, discriminarlo respecto a modelos rivales y estimar los errores
asociados a los parametros.

" Contiene integrado un sistema de soporte grafico que presenta los resultados

de la simulacion en funcidn de las variables dependientes e independientes.

6.4 PROCEDIMIENTO PARA LA ESTIMACION DE LOS PARAMETROS
CINETICOS MEDIANTE EL PROGRAMA M3D

El método utilizado para la estimacion de los parametros cinéticos de cada modelo

fue el siguiente:

1. Los datos experimentales obtenidos (Apéndice V), se almacenaron en una hoja

de calculo para luego transformarlos al formato .PRN y crear asi el archivo DATOS.PRN.

2. Se modifica el programa M3DINI.BAS, en el SUB “datin” para introducir los
datos, las variables independientes y dependientes, y especificar los pardmetros y las

variables de instalacién necesarios para el programa.

3. Las expresiones correspondientes al modelo que se desea evaluar se modifican
en dos subrutinas de los programas M3DMIN.BAS y M3DGRAF.BAS, “velocidad” y
“funcion”, en la cual se realiza la programacion del modelo, es decir, las ecuaciones de

velocidad de reaccion y los balances respectivos al esquema de reaccion.
4. En el archivo PRMODIN.PRN se especifica el nimero de parametros del
modelo y el valor inicial ( semilla) , los limites superior e inferior y el estado (0 =fijo, 1 =

libre ) de cada parametro a ajustar.

5. Se realiza la corrida del programa M3D obteniéndose asi los valores de los

parametros cinéticos correspondientes.
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6. Para asegurar un margen de seguridad en la reproducibilidad de los resultados,
estos se deben obtener con diversos valores iniciales. Se decidio, en principio correr el
programa con tres grupos de datos iniciales, este niUmero de semillas puede ampliarse en

caso de que el programa no converja a resultados similares.

7. Tomando en cuenta que existe una desviacion en los datos con respecto a la

Temperatura media de los datos experimentales, se utilizd la ecuacidén presentada por
Smeds“?:

Para la constante cinética es :

K(T) = kO(Tm)em*(_—sa(l—ij] (XXI11)

Por lo que de forma similar se obtiene para la constante de adsorcion

R (T T

K(T) = ko(Tm)exp*[ﬂ[l _ iD (XXIV)
T= temperatura.

Tm = temperatura promedio del conjunto de experiencias

k® = El factor de frecuencia

Ea = energia de activacion

R = constante de los gases

AH = calor de adsorcion

k = factor caracteristico de proporcion.

El uso de la modificacion de la ecuacion de Arrhenius reporta parametros a la

temperatura media de los datos ajustados, los cuales se pueden suponer validos para el
rango de temperaturas estudiado.
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8. Para cada corrida el programa realiza un grafico en el cual se muestran los
valores experimentales y los valores obtenidos por el modelo. Asimismo se crea el archivo
Reporte.PRN en el cual se almacenan los valores estadisticos, tales como funcion objetivo,

coeficiente de correlacion y varianza, y los parametros cinéticos del modelo.
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7. RESULTADOS Y DISCUSION

En esta seccion se presentan los resultados correspondientes a las pruebas cataliticas
del proceso de hidrogenacién de tolueno a escala piloto realizadas con diferentes
catalizadores: NiMo/Al,O3 y Pt/Al,O3 (Reformacion de Naftas). Todas las experiencias se
llevaron a cabo con catalizador fresco. Los célculos relacionados con las pruebas
experimentales se encuentran en el Apéndice IV: Calculos Tipos para la conversion.

Gil y colaboradores? trabajaron con los catalizadores anteriormente mencionados
con la finalidad de determinar las condiciones dptimas de operacion para el proceso de
hidrogenacion de tolueno a escala piloto. Los autores afirman que la mayor conversion se
obtiene al trabajar con velocidades espaciales menores, debido a que el tiempo de contacto
entre los reactantes se incrementa. Basandose en las sugerencias de estos autores respecto a
las condiciones méas favorables para el proceso y ajustandolas a las condiciones utilizadas,
se decidio realizar las experiencias en el laboratorio buscando el mayor tiempo de contacto
manejable por el equipo (0,125 h), de manera de obtener maximas conversiones. Los
rangos de los flujos volumétricos de hidrogeno y tolueno utilizados para cada experiencia

se especifican en la Seccion 5.3.1 (ver Tabla N°10).
7.1 CATALIZADOR Ni-Mo/Al,0O4

Con este catalizador comercial se realizaron pruebas de Hidrogenacion de Tolueno a
las siguientes condiciones: tiempo de contacto méas favorable (0,125 h), un rango de
temperatura entre 120 y 280 °C y presiones de 2 a 8 atm. El muestreo para este catalizador
se realizo cada 25 minutos. Al final de cada prueba se verifico la reproducibilidad de las
conversiones obtenidas. Es importante destacar que las conversiones obtenidas con los
catalizadores en estudio, son el promedio de tres valores, tomados para cada uno de los
puntos experimentales (ver Apéndice V: Promedio de los Resultados Experimentales
Obtenidos para los Catalizadores NiMo/Al,O3 y Pt/Al,O3).Los resultados obtenidos al
realizar las pruebas de hidrogenacién de tolueno a diferentes presiones y temperaturas se
muestran en la Tabla N° 13. Dichos valores corresponden a las conversiones en estado

estacionario.
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Tabla N° 13: Datos Experimentales para el Catalizador Ni-Mo / Al,03;a P=2-8

atm T=120-280°Cy t=0,125h.
PRESION (atm) TEMPERATURA (°C) CONVERSION (%)
120 0,02
160 0,06
2 200 0,07
240 0,11
280 0,04
120 0.44
160 0.54
4 200 0.74
240 1.28
280 0.96
120 0,47
160 0,57
6 200 0,90
240 1,33
280 1,06
120 0,51
160 0,66
8 200 1,14
240 1,50
280 1,11

Las conversiones alcanzadas son casi despreciables, tal como se muestra en las
experiencias realizadas (Tabla N° 13). Se puede apreciar un aumento de la conversion a
medida que se incrementa la presion, encontrandose que las mayores conversiones

obtenidas corresponden a las pruebas realizadas a 8 atm y se encuentran en un rango de
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valores entre 0,51 y 1,5 %, aunque las pruebas correspondientes a 6 atm presentan valores
muy cercanos, situandose en un rango de 0,47 a 1,33 %. Las menores conversiones se
localizan en las pruebas realizadas a 2 atm, las cuales tienen un rango de valores entre 0,02
y 0,11 %.

Asimismo en la Tabla N° 13, se evidencia el efecto de la temperatura en la
conversion. Al incrementarse la temperatura se distingue un aumento en la conversion de
reactantes en productos, pero hasta cierto punto (T = 240 °C), después disminuye. Esta
tendencia se cumple para todo el rango de presiones exploradas.

En la Figura N° 14 se presenta el comportamiento de la conversion en funcion de la

temperatura y presion.

1.6

1.2 4

0.8

CONVERSION (%)

0.2

0 T T T T
100 140 180 220 260 300
TEMPERATURA °C

Figura N° 14: Efecto de la Presion y Temperatura para el Catalizador (Ni-Mo /
A|203) a
T=120-280°C, P=2-8atm y t=0,125h.
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En la figura anterior se puede apreciar de manera gréafica los resultados obtenidos
para las conversiones, donde el incremento de la presion produce un aumento de la
concentracion del hidrégeno difundido, incrementandose asi las conversiones obtenidas a
un mismo tiempo de contacto. Por otro lado puede observarse un maximo caracteristico de
las reacciones reversibles exotérmicas, evidenciandose los efectos de las constantes de
reaccion y de equilibrio frente a los cambios de temperatura.

Durante el desarrollo tedrico, se destaca que la presion y la temperatura son factores
claves y sumamente importantes en el estudio de un sistema reaccionante. Los resultados
obtenidos (Tabla N° 13) evidencian lo mencionado anteriormente. Estos resultados
concuerdan con Bunch y colaboradores, los cuales afirman que no puede obtenerse una
Optima hidrogenacion empleando este tipo de catalizadores (de hidrotratamiento) a bajas
temperaturas y presiones.

Las bajas conversiones obtenidas en esta investigacion demuestra que los
compuestos monoaromaticos, como el Tolueno, practicamente no se hidrogenan al emplear
catalizadores de hidrotatamiento, como es el caso del catalizador (Ni-Mo / Al,O3), lo que
adicionado al hecho de no haber presulfurado los sélidos, explicaria tales conversiones
(Figura N° 14). Estas conclusiones han sido afirmadas por otros autores®®.

La actividad y distribucion de productos de las reacciones que emplean los
catalizadores de hidrotratamiento presentan una fuerte dependencia de la presion, medio de
reaccion (presencia / ausencia de compuestos de azufre) y la temperatura.

Finalmente, las condiciones Optimas de operacion encontradas en el rango de
variables estudiadas para el catalizador (Ni-Mo/Al,O3) son: temperatura de 240 °C y

presién de 8 atmosferas.
7.2 CATALIZADOR Pt/Al,0O3 ( Reformacion de Naftas )

Este es un catalizador comercial y algunas de sus caracteristicas se presentan en la
Tabla N° 14.
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Area Superficial (m®/ gr) 210
Contenido de Platino (%o) 0,35
Dispersion (%) 100

Al igual que el catalizador anterior, este catalizador fue utilizado para realizar

pruebas de Hidrogenacion de Tolueno a las siguientes condiciones: tiempo de contacto

Optimo t = 0,125 h, un rango de temperaturas entre 160 — 240 °C y un rango de presién de 2

— 10 atm. Los resultados obtenidos con este catalizador se presentan en la Tabla N° 15, y

corresponden a las conversiones en estado estacionario, siendo el tiempo de recoleccién

entre cada muestra analizada de 25 minutos.

Tabla N° 15: Datos Experimentales para el Catalizador Pt/ Al,Oza P =2 —10 atm,

T=160-240°Cy t=0,125h.

PRESION (atm) TEMPERATURA (°C) CONVERSION (%)
160 2,21
180 5,78
2 200 6,74
220 3,32
240 2,86
160 11,23
180 20,28
4 200 25,60
220 14,34
240 12,11
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Tabla N° 15: Datos Experimentales para el Catalizador Pt/ Al,Osa P =2 —10 atm,
T=160-240°Cy t=0,125 h. (Continuacién)

PRESION (atm) TEMPERATURA (°C) CONVERSION (%)
160 24,10
180 36,24
6 200 43,45
220 28,08
240 25,47
160 26,10
180 40,49
8 200 47,83
220 35,42
240 27,16
160 35,38
180 48,44
10 200 50,90
220 44,49
240 36,85

Las conversiones alcanzadas se muestran en la Tabla N° 15, en la cual se puede
notar que las mayores conversiones se obtienen a una presion de trabajo de 10 atm,
encontrandose en un rango de valores de 35,38 — 50,90 %. Por el contrario las menores
conversiones se encontraron al trabajar con una presién de 2 atm, presentando un rango de
valores de 2,21 — 6,74 %. Es importante destacar que las conversiones logradas a 8 atm se
encuentran practicamente en el mismo orden de magnitud que las obtenidas a 10 atm,
localizandose en un rango de 26,10 — 47,83 %. Al comparar los valores maximos en ambas
presiones de trabajo (8 y 10 atm) se evidencia la cercania entre los valores alcanzados. La
tendencia de los valores reportados es que al aumentar la presion de operacion, se

incrementa la conversion, para un mismo valor de tiempo de contacto.
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De igual manera en la Tabla N° 15, se aprecia un incremento en la conversién al
aumentar la temperatura de operacion, pero esta tendencia se observa hasta T = 200 °C, y
para todo el rango de presiones estudiadas. Estos resultados se pueden apreciar

graficamente en la Figura N° 15.
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Figura N° 15: Efecto de la Presion y Temperatura para el Catalizador (Pt / Al,O3) a
T=160-240°C, P=2-10atm y t=0,125h.

En la figura anterior se observa que un incremento de la presion de operacion
produce un aumento en la conversion obtenida. A una presion de 10 atm, se alcanzan las
mayores conversiones, mientras que las menores se aprecian en la presion de 2 atm, tal
como se presento anteriormente en la Tabla N° 15.

Siguiendo la tendencia exhibida por el catalizador Ni-Mo/Al,O3 para el estudio del
efecto de la temperatura sobre la conversion de la reaccion (Figura N° 14), se observa para

el catalizador Pt/Al,O3 una tendencia similar a tiempo de contacto constante (Figura N°
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15), lo cual es caracteristico de las reacciones reversibles exotérmicas tales como la

hidrogenacion,

pudiendo observarse un méximo para el rango de temperaturas estudiadas. Un aumento en
la temperatura ocasiona un incremento de la constante especifica de velocidad, asi como
una disminucién en la constante de equilibrio termodindmico. A temperaturas bajas el
primer efecto es preponderante, por lo cual la conversion aumenta progresivamente, pero a
elevadas temperaturas, el segundo efecto tiene mayor influencia en la conversion, logrando
asi que ésta disminuya.

Las curvas ilustradas en la Figura N° 15, coinciden con el comportamiento de las
reportadas por Alf y colaboradores®®), ya que las conversiones maximas alcanzadas en este
trabajo fue de 50,09 % a 10 atmdsferas de presion y 200 °C de temperatura, y la del trabajo
citado fue de 55 % a una atmdsfera de presion y 200 °C de temperatura.

De acuerdo a los resultados presentados en la Tabla N° 15, se evidencia la
superioridad del catalizador Pt/Al,O3; sobre el catalizador Ni-Mo/Al,O3, es decir el
catalizador mas activo para el proceso de Hidrogenacion de Tolueno es el catalizador de
Pt/Al,O3 con el cual se obtuvieron conversiones de un 50 %.

Se encontrd que las condiciones Optimas de operacion en el rango de variables
exploradas para el catalizador (Pt/Al,O3) son: temperatura de 200 °C y presion de 10
atmosferas.

Para ambos catalizadores la conversion exhibe un méaximo para el rango de
temperaturas explorado.

Debido a las conclusiones expuestas anteriormente, el estudio cinético se realizo
con el catalizador Pt/Al,O; ( Reformacion de Naftas), con el cual se alcanzaron
conversiones hasta del 50%. Por ello con este catalizador se realizaron las experiencias
variando el rango de temperaturas entre 180 y 220 °C, el tiempo de contacto entre 0,100 —
0,021 h y a presion de 10 atmosferas.

Se decidid variar el tiempo de contacto con la finalidad de estudiar el efecto de esta
variable sobre la conversion en la reaccién de hidrogenacion de tolueno, a diferentes

temperaturas de operacion.
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7.3 ESTUDIO CINETICO

El estudio cinético es el objetivo principal de esta investigacion, por ende una vez
establecido el catalizador mas activo para el proceso de Hidrogenacion de Tolueno, se
procedio a realizar las pruebas experimentales, que permitieron obtener los datos necesarios
para realizar dicho estudio. Al igual que en las experiencias anteriores, las conversiones
corresponden a las obtenidas en estado estacionario, siendo el tiempo de recoleccion entre
cada muestra analizada de 25 minutos.

Adicionalmente, al finalizar el estudio del ultimo tiempo de contacto t = 0,021 h, se
volvio a trabajar con el primero, obteniéndose igual conversién para un mismo tiempo de
contacto, comprobando asi la reproducibilidad de las conversiones obtenidas y verificando
que el catalizador no se habia desactivado. Los resultados obtenidos para estas experiencias

se presentan a continuacion en la Tabla N° 16.

Tabla N° 16: Datos Experimentales para el Catalizador Pt/ Al,O3 a T = 180 — 220
°C t=0,100-0,021 h y P =10 atm.

TEMPERATURA (°C) | TIEMPO DE CONTACTO| CONVERSION (%)
(h)
0,069 17,09
0,039 12,68
180 0,032 10,97
0,027 9,25
0,021 6,87
0,100 27,59
0,080 22,99
200 0,069 21,21
0,039 14,89
0,027 10,60
0,021 7.88
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Tabla N° 16: Datos Experimentales para el Catalizador Pt/ Al,O3 a T =180 — 220 °C
t=0,100 - 0,021 h y P =10 atm (Continuacion).

TEMPERATURA (°C) | TIEMPO DE CONTACTO CONVERSION (%)
(h)
0,069 13,45
0,039 9,93
220 0,032 7,58
0,027 713
0,021 471

Al analizar los resultados presentados anteriormente en la Tabla N° 16, se observa
que una disminucién en el tiempo de contacto reduce la conversidon de aromatico obtenida.
Esta tendencia se reproduce en cada una de las temperaturas estudiadas. Las mayores
conversiones se observan a una temperatura de 200 °C, variando desde 7,88 hasta 27,59 %.
Por el contrario las menores conversiones se registraron a una temperatura de 220 °C,
encontrandose en un rango de valores de 4,71 a 13,45 %. Finalmente a temperatura de 180
°C se pueden observar valores medios de conversién desde 6,87 hasta 17,09 %.

Anélogamente a las experiencias realizadas con este catalizador en la Seccion 7.2,
se evidencié un incremento de la conversién al aumentar la temperatura hasta un
determinado punto (T = 200 °C).

Con la finalidad de adquirir una mejor apreciacion de los efectos de la temperatura y
el tiempo de contacto sobre la conversion de la reaccion y establecer comparaciones con
cada una de las temperaturas estudiadas, se presentan de manera grafica en la figura N° 16

los datos experimentales reportados en la Tabla N° 16.
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Figura N° 16: Efecto de la Temperatura y Tiempo de Contacto para el Catalizador
(Pt/Al,O3)a T =180 - 220 °C, t=0,000-0,100 h y P =10 atm.

En la Figura N° 16 se verifica lo afirmado anteriormente, que un aumento en el
tiempo de contacto, produce un incremento en la conversion. Estos resultados son ldgicos,
debido a que a mayor tiempo de contacto, existe mayor interaccion entre el catalizador y el
reactante lo que se traduce al final de la reaccién en un incremento de la conversion. En
dicha figura los puntos corresponden a los valores experimentales y las curvas a un ajuste
de minimos cuadrados utilizando las herramientas de Excel.

Los valores de los coeficientes de correlacion para cada una de las curvas
presentadas en la Figura N° 16 se aproximan a la unidad. El mejor ajuste se presenta en el
caso de la temperatura de 180 °C, con un valor de 0,9962, seguido del alcanzado por los
datos correspondientes a la temperatura de 200 °C, con un valor de 0,9959 y por dltimo se
tiene el procedente de los datos de la temperatura de 220 °C, con un valor de 0,9889. Los
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valores mencionados anteriormente confirman el buen ajuste de los datos experimentales, y
por ende la poca dispersion existente entre ellos para cada caso de temperatura estudiado.

Siguiendo el procedimiento mencionado en la Seccion 6.4, se evaluaron los modelos
cinéticos mediante la utilizacion del programa M3D. A continuacién se presentan los
modelos cinéticos empleados en este estudio, con sus respectivos pardmetros y valores
estadisticos calculados.

7.3.1 MODELO CINETICO 1

El modelo 1, propuesto por Marzuka®, supone comportamiento Langmuir-
Hinshelwood con adsorcion no competitiva y no disociativa de hidrogeno, y como paso
limitante de la velocidad la adicion de la primera molécula de hidrégeno (ver Ecuacion
XVII).

En la Tabla N° 17 se puede observar la comparacion entre los valores de conversion

experimentales y los calculados con el modelo mediante el programa M3D.

Tabla N° 17: Resultados del Modelo 1 para T =180 — 220 °C.

TIEMPO DE 3 3 DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION 3
CONTACTO ESTANDAR
°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)
0,068 17,09 19,15
0,039 12,68 11,42
180 0,032 10,97 9,50 14
0,027 9,25 8,15
0,021 6,87 6,32
0,100 27,59 27,23 0,9
0,080 22,99 23,46
0,068 21,21 21,15
200 0,5
0,039 14,89 13,88
0,027 10,60 10,41
0,021 7,88 8,33
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Tabla N° 17: : Resultados del Modelo 1para T = 180 — 220 °C. (Continuacion).

TIEMPO DE ) | DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION )
CONTACTO ESTANDAR
(°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)
0,068 13,45 13,70
0,039 9,93 9,68
220 0,032 7,58 8,53 1,0
0,027 7.13 7.67
0,021 471 6,40

En la Figura N° 17 se presentan de manera grafica los datos contenidos en la Tabla

N° 17, con el

propésito de establecer comparacién entre

experimentalmente y los reportados con el modelo 1.

los datos obtenidos
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Figura N° 17: Representacion Grafica de la Conversion para el Modelo 1.
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Al observar la Figura N° 17 se aprecia poca dispersion entre los valores; los puntos
experimentales se encuentran muy bien alineados con respecto a los puntos del modelo. Las
conversiones obtenidas a diferentes temperaturas, muestran una tendencia al aumento a
medida que se incrementa la temperatura, encontrandose un maximo para T = 200 °C, y
luego una disminucion de la conversion para una temperatura de 220 °C. Los datos
correspondientesa T =200 °C son los que presentan menor desviacion por encontrarse
mas cercanos a la linea de 45°.

Los valores presentados de desviacion estandar en la Tabla N° 17, corresponden a
los valores calculados para cada serie de datos, discrimindndose de acuerdo a la
temperatura de trabajo. Es importante aclarar que el valor de desviacion estandar que se
encuentra a la derecha de los anteriores, es el valor calculado para toda la serie de datos sin
discriminacion alguna. EI menor valor de desviacion estandar (0,520) se distingue en los
puntos correspondientes a T = 200 °C, lo que confirma la poca desviacion existentes
entre los valores experimentales y los calculados por el modelo. Por el contrario al observar
los valores procedentes de T = 180 °C, se verifica mayor dispersién de los datos
encontrandose el valor mas elevado de desviacion estandar calculado (1,381). En relacion a
la T =220 °C se tiene una desviacion estandar intermedia a los casos anteriores, con un
valor de 0,969. La desviacion estandar de toda la serie de datos exhibe un valor de 0,9 lo
que demuestra una adecuada correlacién y poca desviacion entre los valores.

Con la finalidad de apreciar el buen ajuste de los datos experimentales respecto al
modelo 1, se realizaron los graficos de variacion de la conversion a diferentes temperaturas
los cuales se presentan en las Figuras N° 18-A, 18-B y 18-C.

En las figuras que se presentan a continuacion, es importante resaltar que las curvas
son trazadas con los valores reportados por el modelo y los puntos corresponden a los

valores experimentales obtenidos de las experiencias en el laboratorio.
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Figura N° 18-A: Variacion de la Conversion a 180 °C, Modelo 1.
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Figura N° 18-B: Variacion de la Conversion a 200 °C, Modelo 1.
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Figura N° 18-C: Variacion de la Conversion a 220 °C, Modelo 1

En las figuras anteriores se distingue el efecto del tiempo de contacto sobre la
conversion para cada una de las temperaturas estudiadas. En todos los casos las curvas
exhiben un comportamiento similar, dénde se evidencia un aumento en la conversién al
incrementarse el tiempo de contacto (Figuras N° 18- A, By C).

A la temperatura de 180 °C, se observan que los puntos experimentales (excepto el
perteneciente al tiempo de contacto mayor) se encuentran por encima de los calculados con
el modelo (Figura N° 18-A), observandose los valores méas distantes en relacion a la linea
de ajuste que une los puntos del modelo, lo que se demuestra al revisar el valor de
desviacidn estandar calculado para estos puntos (Tabla N° 17).

En la Figura N° 18-B, se manifiesta la Optima correlacién existente entre los
valores calculados con el modelo 1 mediante el programa M3D Yy los calculados
experimentalmente, al observarse que los puntos experimentales se encuentran sobre la
linea de ajuste que une los puntos del modelo y presentan el menor valor de desviacion
estandar calculado (Tabla N° 17).
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Asimismo en la Figura N° 18-C, se observa dispersion entre los puntos
experimentales y los calculados con el modelo, donde se aprecia que el valor
correspondiente al menor tiempo de contacto es el que exhibe mayor dispersion, y que los
otros puntos se encuentran mas cercanos a la linea de ajuste que une los puntos del modelo,
presentando Iégicamente menores dispersiones y un valor de desviacion estandar de 0,969
(Tabla N° 17).

A continuacién se presentan los valores estadisticos y parametros cinéticos
calculados para el modelo 1.

Tabla N°18: Valores Obtenidos para los Parametros Cinéticos con el Modelo 1.

PARAMETRO VALOR
Kk 259+3,2
Energia de Activacion (KJ/mol) 535+5,1
KH 0,464 + 1,25EXP-2
-AHyx(J/mol) 2306,1+ 72,4
Ka 0,22 + 4,78EXP-2
-AHA(J/mol) 9323,4 +110,7
Kp 6,86EXP-3 + 6,99EXP-4
-AHp(J/mol) 1325,3 £48,9

La tabla N° 18 muestra los valores para los parametros cinéticos y se puede
observar que la energia de activacion presenta un valor de 53,5 KJ/mol, el cual se encuentra
muy cercano a los encontrados en la bibliografia®”. Los valores obtenidos para los
calores de adsorcion del tolueno, hidrdégeno y producto descienden en el orden que se
mencionan.

Tabla N° 19: Valores Estadisticos Obtenidos con el Modelo 1.

Funcion Objetivo 0,0762
Coeficiente de Correlacion 0,9618
Varianza 3,17EXP-3
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Los valores de la funcién objetivo cercano a cero, del coeficiente de correlacion
mayor de 0,95 y la varianza son favorables y representan el ajuste acertado de los datos

experimentales respecto a los del modelo.
7.3.2 MODELO CINETICO 2

El modelo 2, presenta una modificacion al modelo 1 propuesto por Marzuka®®.
Supone comportamiento Langmuir-Hinshelwood con adsorcion no competitiva y
disociativa de hidrégeno y como paso limitante de la velocidad la adicion de la primera
molécula de hidrégeno (ver Ecuacion XVIII).

La Tabla N° 20 contiene la comparacion entre los valores de conversion
experimentales y los calculados con el modelo mediante el programa M3D, con su
respectiva desviacion estandar de cada serie de datos por temperatura y la general, es decir
sin discriminacién de temperatura, la cual es el valor que se encuentra de Gltimo y a la
derecha de la Tabla.

Tabla N° 20: Resultados del Modelo 2 para T = 180 — 220 °C.

TIEMPO DE . . DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION .
CONTACTO ESTANDAR
(°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)
0,068 17,09 17,90
0,039 12,68 13,31
180 0,032 10,97 11,97 15
0,027 9,25 10,95
0,021 6,87 9,44
0,100 27,59 27,14 1,2
0,080 22,99 23,57
0,068 21,21 21,39
200 0.6
0,039 14,89 14,38 ’
0,027 10,60 10,97
0,021 7,88 8,88
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Tabla N° 20: Resultados del Modelo 2 para T = 180 — 220 °C (Continuacion).

TIEMPO DE ) | DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION )
CONTACTO ESTANDAR
(°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)
0,068 13,45 12,99
0,039 9,93 7.62
220 0,032 7,58 6,32 16
0,027 713 341
0,021 471 4,18

La Figura N° 19 representa graficamente los datos almacenados en la Tabla N° 20,

con la finalidad de establecer semejanzas y diferencias entre los datos obtenidos

experimentalmente y los reportados con el modelo 2.
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Figura N° 19: Representacion Grafica de la Conversion para el Modelo 2.
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En la Figura N° 19, se puede apreciar un comportamiento similar al modelo 1, pero
los valores obtenidos por el modelo 2, indican una mayor dispersion respecto al modelo 1.
Se observa un mejor ajuste de los datos a medida que se incrementa la conversion, debido
a que los puntos se encuentran mas cercanos a la linea de 45°. Al igual que en el modelo 1,
los puntos
pertenecientes a T = 200 °C, son los que exhiben menor dispersién con un valor de
desviacion estandar de 0,573 (Tabla N° 20). En contraste al observar los valores
procedentes de T =220 °C, se aprecia mayor dispersion de los datos encontrandose el valor
mas elevado de desviacién estandar calculado (1,572). En relacién a la T = 180 °C, se
distingue que un aumento en la conversion, genera un mejor ajuste de los datos
experimentales respecto a los calculados por el modelo, presentando un valor de 1,519 de
desviacién estandar. (Tabla N° 20).

A fin de apreciar mejor el ajuste del modelo 2 para cada una de las temperaturas
exploradas, se realizaron los siguientes gréaficos que se presentan en las Figuras N° 20-A,
20-B y 20-C. Nuevamente las curvas son trazadas con los valores obtenidos por el modelo

y los puntos corresponden a los valores experimentales.
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Figura N° 20-A: Variacién de la Conversion a 180 °C, Modelo 2.
Figura N° 20-B: Variacion de la Conversion a 200 °C, Modelo 2.
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Figura N° 20-C: Variacion de la Conversion a 220 °C, Modelo 2.
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En las figuras anteriores se distingue el efecto del tiempo de contacto sobre la
conversion para cada una de las temperaturas estudiadas. Siguiendo la tendencia del
modelo 1, un aumento del tiempo de contacto genera un incremento en la conversion.

A la temperatura de 180 °C, se puede distinguir que los puntos experimentales se
encuentran por debajo de los calculados con el modelo, y que a medida que se incrementa
el tiempo de contacto la diferencia entre los puntos disminuye, lo cual reduce la dispersion
entre los valores (Figura N° 20-A).

En la Figura N° 20-B, se evidencia la 6ptima correlacion existente entre los valores
calculados con el modelo 2 mediante el programa M3D Yy los calculados
experimentalmente, lo cual se confirma al observar los puntos experimentales sobre la linea
de ajuste que une los puntos del modelo. Estos valores demuestran la reproducibilidad del
modelo con respecto a los datos experimentales obtenidos, con lo cual la desviacién de los
mismos se minimiza, por ello presentan el menor valor de desviacion estandar. (Tabla N°
20). Este comportamiento es similar al presentado por el modelo 1 en la Figura N° 18-B.

Del mismo modo en la Figura N° 20-C, se manifiesta dispersion entre los puntos
experimentales y los calculados con el modelo. Todos los puntos se encuentran por encima
de la linea de ajuste que une los puntos del modelo, observandose en esta gréfica la mayor
dispersion encontrada entre los valores experimentales y los calculados con el modelo. El
valor de desviacion estandar confirma lo expresado anteriormente (Tabla N° 20).

A continuacion se presentan los valores estadisticos y parametros cinéticos

calculados para el modelo 2.

Tabla N° 21: Valores Obtenidos para los Pardmetros Cinéticos con el Modelo 2.

PARAMETRO VALOR
k 34,1+ 4,6
Energia de Activacion (KJ/mol) 55,8 +6,5
K 0,508 + 4,6EXP-2
-AHy(J/mol) 1922,3 + 112
Ka 0,58 + 2,36EXP-2
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Tabla N° 21: Valores Obtenidos para los Parametros Cinéticos con el Modelo 2

( Continuacién ).

PARAMETRO VALOR
-AHA(J/mol) 5510,9 + 179,7
Kp 22,58EXP-4 + 6,2EXP-4
-AHp(J/mol) 15947 + 78,2

Los valores de los parametros cinéticos de la tabla N° 21, presentan la misma
tendencia que los presentados en la tabla N° 18. El valor del calor de adsorcién del tolueno
es mayor que el del hidrogeno y producto. La energia de activacion se encuentra por
encima de los valores consultados en la literatura®’*", pero con poca diferencia.

Segun el criterio de la funcion objetivo y el coeficiente de correlacion (ver Seccién
6.2) el modelo 2, presenta menor eficiencia en los valores estadisticos obtenidos, respecto
al modelo 1, aunque el margen de diferencia no es muy amplio. El valor de desviacién
estandar general del modelo 2 (1,2) es mayor que el calculado para el modelo 1 (0,9), lo
que confirma que existe mayor dispersion de los datos en el modelo 2. Estos valores pueden

apreciarse a continuacioén en la Tabla N° 22.

Tabla N° 22: Valores Estadisticos Obtenidos con el Modelo 2.

Funcion Objetivo 0,0806
Coeficiente de Correlacion 0,9598
Varianza 4 09EXP-3

7.3.3 MODELO CINETICO 3

Este modelo es propuesto por Papa®”, asume adsorcién no competitiva y no

disociativa de hidrdgeno, y como etapa controlante de la velocidad la adicién de la segunda
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molécula de hidrégeno (ver Ecuacion XIX). Los resultados obtenidos se presentan en la

Tabla N° 23.

Una vez mas, los valores de desviacion estandar se calcularon para cada serie de

datos tomando como criterio de distincion la temperatura de trabajo y luego se obtuvo la

desviacion estandar general de las series, el cual es valor que se encuentra a la derecha de

las desviaciones estandar mencionadas anteriormente. Esto con la finalidad de comparar

tales desviaciones.

Tabla N° 23: Resultados del Modelo 3 para T = 180 — 220 °C.

TIEMPO DE i} , DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION :
CONTACTO ESTANDAR
(°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)

0,068 17,09 19,54

0,039 12,68 11,44
180 0,032 10,97 9,47 1,5

0,027 9,25 8,10

0,021 6,87 6,26

0,100 27,59 29,05

0,080 22,99 23,87

0,068 21,21 20,88 1,3
200 15

0,039 14,89 12,33 ’

0,027 10,60 8,76

0,021 7,88 6,78

0,068 13,45 15,40

0,039 9,93 9,00
220 0,032 7,58 7,45

0,027 7,13 6,38 0.7

0,021 4,71 4,92
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En la Figura N° 21 se presentan de manera grafica los datos de la Tabla N° 23, con
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CONVERSION MODELO (%)
el objetivo de comparar los resultados de los valores obtenidos experimentalmente con los

del modelo.

Figura N° 21: Representacion Gréafica de la Conversion para el Modelo 3.

El comportamiento mostrado en la Figura N° 21 por los valores de conversion
obtenidos experimentalmente y con el modelo 3, es similar al exhibido por el modelo
1(Figura N° 17). La diferencia radica en que los puntos pertenecientes a T = 220 °C, son
los més cercanos a la linea de 45°, pudiéndose observar menor dispersion en esta serie de
datos, mientras que los correspondientes a T = 200 °C son los mas dispersos. Todo lo
contrario sucede en los modelos 1 y 2.

Los valores en las conversiones exhiben la misma tendencia presentada en los
modelos 1y 2, se incrementan a medida que el tiempo de contacto aumenta. Asimismo un
incremento en la temperatura incide en el aumento de la conversion, pero hasta T = 200 °C,
yaquea T =220 °C disminuye (Tabla N° 23), lo que evidencia los efectos de la constante

de reaccion y de equilibrio frente a los cambios de temperatura.
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Con la intencion de establecer diferencias y analogias entre los resultados de los
valores experimentales y los del modelo se realizaron los graficos de variacion de la
conversion para cada una de las temperaturas estudiadas. A continuacion se presentan en
las Figuras N° 22-A, 22-B, 22-C.
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Figura N° 22 A: Variacion de la Conversion a 180 °C, Modelo 3.
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Figura N° 22-B: Variacion de la Conversién a 200 °C, Modelo 3.
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Figura N° 22-C: Variacion de la Conversion a 220 °C, Modelo 3.

En la Figura N° 22-A, se observa el efecto del tiempo de contacto sobre la
conversion a T = 180 °C, la cual presenta un comportamiento muy similar al mostrado por
el modelo 1, a igual temperatura. A medida que se incrementa la conversion, los puntos
experimentales se distancian de la linea de ajuste que une los puntos del modelo. El valor
de desviacidn estandar para ésta serie de datos es de 5,516 (Tabla N° 23).

A la temperatura de 200 °C (Figura N° 22-B), se aprecia que los valores graficados
muestran mayor dispersion con relacion a los del modelo 1 (Figura N° 19), pero el
comportamiento en ambos graficos es similar. Tal dispersion se refleja en el valor de
desviacidn estandar de 1,535, el cual es el mas elevado para el modelo 3 (Tabla N° 23).

Por ultimo en la Figura N° 22-C, se aprecia la menor dispersion encontrada con el
modelo 3, al observar que los puntos experimentales se encuentran cercanos a la linea de

ajuste
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que une los puntos del modelo. El valor de desviacién estdndar presentado para estos
valores es de 0,688 (Tabla N° 23).

Al comparar el modelo 3 con los anteriores (1 y 2), se observa una adecuada
correlacion de los datos, pero inferior a la obtenida con los otros modelos, ya que el valor
de la funcion objetivo aumenta y el del coeficiente de correlacion disminuye, lo que se
puede corroborar en los valores reportados para este modelo (Tabla N° 25). Ademas la
desviacion estandar general (1,3) es mayor que la de los modelos anteriores (1y 2)

En la Tabla N° 24, se presentan los resultados obtenidos para los parametros
cinéticos con el modelo 3, donde se puede observar que exhiben la misma tendencia
encontrada con los modelos 1y 2, ya que los calores de adsorcion del tolueno son mayores
a los del hidrégeno y producto.

Tabla N°24: Valores Obtenidos para los Parametros Cinéticos con el Modelo 3.

PARAMETRO VALOR
Kk 68,7 +9,8
Energia de Activacion (KJ/mol) 61,1+7,1

Ky 0,044 + 1,7EXP-3
-AHy(J/mol) 3132 + 149

Ka 0,61 + 1,35EXP-2
-AHA(J/mol) 12985,8 + 287

Kp 1,2EXP-04 + 1,42EXP-5
-AHp(3/mol) 1772,6 + 94,5

Los valores estadisticos se presentan en la Tabla N° 25, y se encuentran en el mismo

orden de magnitud que los presentados por los modelos 1 y 2, pero con un ajuste menos

eficiente por lo dicho anteriormente sobre los valores de los parametros estadisticos

Tabla N° 25: Valores Estadisticos Obtenidos con el Modelo 3.

Funcion Objetivo

8,86EXP-02
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Coeficiente de Correlaciéon

0,9556

Varianza

3,11EXP-3

7.3.4 MODELO 4 (Modelo Empirico)

El modelo empirico se utiliza para determinar el orden de la reaccion y Energia de

Activacion aparente en reacciones de Hidrogenacion de Aromaticos (ver Ecuacion XX).

Los resultados obtenidos se presentan en la Tabla N° 26.

Tabla N° 26: Resultados del Modelo 4 para T = 180 — 220 °C.

TIEMPO DE 3 3 DESVIACION
TEMPERATURA CONVERSION | CONVERSION ;
CONTACTO ESTANDAR
(°C) EXP (%) MOD (%) _
(h) (adim)

0,068 17,09 22,88

0,039 12,68 13,23
180 0,032 10,97 10,92 2.6

0,027 9,25 9,32

0,021 6,87 7,18

0,100 27,59 27,13

0,080 22,99 21,91

0,068 21,21 18,99 91
200 24 ’

0,039 14,89 10,94 ’

0,027 10,60 7,70

0,021 7,88 5,93

0,068 13,45 15,97

0,039 9,93 9,18
220 0,032 7,58 7,57 0,8

0,027 7,13 6,46

0,021 4,71 4,97
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La figura N° 23 contiene una representacion grafica donde se establece comparacion

entre las conversiones experimentales y las del modelo.

Figura N° 23: Representacion Gréafica de la Conversion para el Modelo 4.

Las conversiones obtenidas con el modelo empirico exhiben un comportamiento
similar a los modelos anteriores, al favorecer la conversion con un incremento de la
temperatura hasta T = 200 °C. A diferencia de los modelos anteriores, los valores
pertenecientes a T = 180 °C, son los que presentan menor desviacion por encontrarse sobre
la linea de 45°, a excepcion del altimo valor que se encuentra distante. Por el contrario los
puntos pertenecientes a T = 200 °C presentan las mayores desviaciones y los
correspondientes a T = 220 °C presentan desviaciones intermedias en relacion a las otras
temperaturas mencionadas anteriormente.

Lo afirmado anteriormente, se puede verificar al revisar los valores presentados en
la Tabla N° 26, donde a T = 180 °C se observa poca diferencia entre los valores
experimentales y los calculados con el modelo. Seguidamente al examinar los valores
correspondientes a T = 200 °C, se encuentra mayor diferencia al comparar los

puntos, y finalmente los valoresa T =220 °C, exhiben poca diferencia entre los valores.
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A continuacién se presentan las Figuras N° 24-A, 24-B, 24-C, para apreciar

graficamente lo mencionado en los parrafos anteriores en relacion a la similitud y
diferencias entre los valores experimentales y los calculados con el modelo para el rango de
temperaturas explorado.

Figura N° 24-A: Variacion de la Conversion a 180 °C, Modelo 4.
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Figura N° 24-B: Variacion de la Conversion a 200 °C, Modelo 4
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Figura N° 24-C: Variacion de la Conversion a 220 °C, Modelo 4.

Al igual que en los modelos anteriores, las curvas son trazadas con los valores
obtenidos por el modelo y los puntos corresponden a los valores experimentales. El efecto
del tiempo de contacto sobre la conversion a diferentes temperaturas (180, 200 y 220 °C) se
exhibe en las figuras anteriores. Para T = 180 °C (Figura N° 24-A), se observa buena
correlacion entre los valores experimentales y los calculados con el modelo, lo que se
comprueba con la cercania de los puntos experimentales a la linea de ajuste que une los
puntos del modelo.

La Figura N° 24-B permite apreciar que los valores experimentales a T = 200 °C, se
desvian considerablemente de los predichos por el modelo, lo que probablemente incide en
la disminucion del ajuste de los datos en comparacion con los modelos 1, 2 y 3. Esto se
puede confirmar con la Tabla N° 29, la cual contiene una comparacion entre los resultados
estadisticos obtenidos para los modelos en estudio y donde se distingue la disminucion del
coeficiente de correlacion y el incremento de la funcion objetivo del modelo empirico en

relacién a los modelos 1,2 y 3.
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A la temperatura de 220 °C (Figura N° 22-C), se aprecia la cercania de los valores
experimentales a la linea de ajuste que une los puntos del modelo, presentando poca
desviacion y un valor de desviacion estandar de 0,818(Tabla N° 26).

A través de este modelo se determinG que el orden de la reaccidn con respecto al
hidrégeno presenta un valor de 0,806, mientras que el orden con respecto al tolueno
presenta un valor de 0,250. El valor de la energia de activacion es de 42,2 KJ/mol. Estos
valores tienen la misma tendencia que los reportados por la literatura®#"%%°" (Tabla N°
27).

A continuacion se presentan tabulados los valores obtenidos para los pardmetros

cinéticos con el modelo empirico.

Tabla N° 27: Valores Obtenidos para los Parametros Cinéticos con el Modelo

Empirico.
PARAMETRO VALOR
Orden respecto al Aromatico 0,250 + 4,1EXP-2
Orden respecto al Hidrégeno 0,806 + 6,3EXP-2
Energia de Activacion (KJ/mol) 422 +4,7
K (mol/gr cat.seg) 56,2 + 6,6

Los resultados estadisticos obtenidos para el modelo empirico se presentan a
continuacion y se puede observar que son menos favorables que la de los modelos
anteriores (1, 2 y 3), segun los criterios de la funcién objetivo y coeficiente de correlacién

presentados en la Seccion 6.2.

Tabla N° 28: Resultados Estadisticos Obtenidos para el Modelo Empirico.

Funcion objetivo 0.226
Coeficiente de Correlacion 0.8869
Varianza 4 76EXP-3
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Franco®” determind la cinética del proceso de Hidrogenacién de Benceno, Tolueno
y Etilbenceno en presencia de un catalizador de Pt/Al,Os3, el autor encontrd que la reaccion
de hidrogenacion de tolueno tenia un orden 0,737 respecto al hidrogeno, y de 0,191
respecto al compuesto aromatico. En otro estudio® se alcanzaron valores similares de
Ordenes de reaccion, de primer orden respecto al hidrogeno, y de 0,466 respecto al
compuesto aromatico. Los valores reportados en este estudio exhiben una tendencia similar
que la presentada en investigaciones anteriores®>*".
En la Tabla N° 29 se presenta un cuadro comparativo entre los valores alcanzados

en este estudio para los érdenes de la reaccién y los reportados por otros autores®>*"),

Tabla N° 29: Cuadro Comparativo de los Ordenes de Reaccion utilizando el

Modelo Empirico .

Autor
Orden de la Reaccion | Presente Trabajo Pifion Franco
Respecto al Aromatico 0,250 0,466 0,191
Respecto al Hidrégeno 0,806 1,00 0,737

De los cuatro modelos estudiados en este trabajo, el empirico es el que muestra
mayor dispersion de los datos experimentales respecto a los predichos por los modelos,
debido a que presenta el mayor valor de funcion objetivo y desviacion estandar general, asi
como el menor valor del coeficiente de correlacion.

Aunqgue el orden de la reaccion obtenido respecto al hidrégeno es mayor que
respecto al tolueno, al igual que los valores reportados por Pifion®® y Franco®”, difieren de

éstos.
7.3.5 ANALISIS GENERAL DE LOS MODELOS.

Al comparar los modelos estudiados (ver Tabla N° 30)., se tiene que el modelo 1, es

el que presenta los mejores resultados estadisticos (menor funcidn objetivo y desviacion
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estandar general, y mayor coeficiente de correlacion), por ende la mayoria de los valores se
encuentran sobre la linea de 45°, exhibiendo las menores desviaciones de los datos
experimentales con respecto a los predichos por el modelo. Le seguiria el modelo 2, con un
ajuste menos eficiente; y luego el modelo 3. EI modelo empirico es el menos eficiente de
los modelos estudiados.

De acuerdo a lo mencionado en la Seccion 6.2 y no cumpliéndose la desigualdad de
la ecuacion XXI, los valores del test F revelaron que los modelos cinéticos 1, 2 y 3 no
pueden ser discriminados entre si, lo que indica que se puede aceptar la hipotesis de que los
modelos serian una adecuada representacion de los datos experimentales.

El modelo cinético 1, se utilizd de base para calcular el test F por presentar la
funcién objetivo menor, por ello no aparece ningun valor calculado para este modelo en la
Tabla N° 30

Tabla N° 30: Cuadro Comparativo entre los Resultados Estadisticos Obtenidos para

cada Modelo en Estudio.

Paradmetro Estadistico Valor
Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3 Modelo 4
Funcién Obijetivo 0,0762 0,0806 0,0886 0,2260
Coeficiente de Correlacion 0,9618 0,9598 0,9556 0,8869
Varianza 3,17EXP-3 4,09EXP-3 3,11EXP-3 4, 76EXP-3
Desviacion Estandar 0,9 1,2 1,3 2,1
Funcion Obijetivo i entre - 1,05 1,16 2,97
Funcion Objetivo 1
Test F - 1,69 1,59 2,2

Los valores de desviacion estandar presentados en la Tabla anterior, muestran que el

modelo 1, es el que tiene menor desviacion de los datos experimentales, le sigue el modelo

2, luego el modelo 3 y por dltimo el modelo empirico, debido a que el aumento de los

valores de desviacion estandar indican mayor dispersion de los datos experimentales.
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En general los valores de energia de activacion obtenidos para los modelos cinéticos
1, 2, 3y 4 se localizan en un rango de valores entre 42,2 y 61,1 KJ/ mol. Estos valores se

al1847:5557) v nara los modelos cinéticos 1, 2y 3,

aproximan a los encontrados en la literatur
son mayores que el reportado por el modelo empirico. Estos resultados se pueden observar

en la Tabla N° 31.

Tabla N° 31: Cuadro Comparativo entre las Energias de Activacién Obtenidas para

cada Modelo en Estudio y la Consultada en la Literatura.

Modelo Energia de Activacion | Energia de Activacion | Energia de Activacion
Cindtico (KJ/mol) (KJ/mol)®? (KJ/mol)®"

1 53,5 44,8 -

2 55,8 451 _

3 61,1 50,9 -

4 42,2 39,6 49,3

Otro valor comparativo entre los modelos cinéticos, es el de los calores de adsorcion
del tolueno, hidrégeno y producto. Los valores para los calores de adsorcion del hidrogeno
y el producto, siempre fueron menores a los del tolueno para los modelos cinéticos 1, 2y 3,
lo que indica una menor adsorcion del hidrogeno y del producto sobre la superficie del
catalizador.

Los valores de los calores de adsorcion son negativos por la convencion de signos
para un sistema que libera calor, pero al establecer las comparaciones entre los calores de

adsorcion, se toma en cuenta es el valor absoluto de los datos

Tabla N° 32: Cuadro Comparativo de los Calores de Adsorcion del Tolueno,

Hidrogeno y Producto entre los Diferentes Modelos Cinéticos.
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Calor de Adsorcion -AH (J/mol)
Compuesto
Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3
Tolueno 9323,4 5510,9 12985,8
Hidrdgeno 2306,1 19223 3132,0
Producto 1325,3 15947 1772,6

Los resultados obtenidos revelan que el mecanismo de reaccion que mejor describe
el proceso de Hidrogenacion de Tolueno corresponde al modelo 1, que supone adsorcion en
sitios activos distintos, adsorcién no disociativa de hidrégeno, y como paso controlante de
la velocidad la adicidn de la primera molécula de hidrogeno.

Existe una alta similitud entre los valores de Energia de Activacién calculados al
aplicar el sistema computacional M3D vy los publicados en la literatura consultada para el

sistema estudiado.
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CONCLUSIONES
Las principales conclusiones derivadas de este estudio se citan a continuacion.

= Al emplear catalizadores de hidrotratamiento (Ni-Mo/Al,O3), sin realizarle
presulfuracion, se obtienen conversiones muy bajas, lo que demuestra la influencia

del pretratamiento en la conversion de la reaccion.

» El més activo de los catalizadores estudiados para la hidrogenacion de tolueno es el
catalizador de Pt/Al,O3; (Reformacion de Naftas), produciendo una conversion
méaxima de 50,09 %,para un tiempo de contacto t = 0,125 h, a 10 atm y 200 °C.

= El aumento de la presion en las experiencias favorece la conversion

= Para los catalizadores estudiados la conversion exhibe un méximo como funcion de
la temperatura, caracteristico de las reacciones reversibles exotérmicas. Este
maximo corresponde a 200 °C para el catalizador Pt/Al,O3 y 240 °C para el de Ni-
Mo/Al,O3

= Los resultados obtenidos evidencian la superioridad del catalizador Pt/Al,O3 sobre
el de Ni-Mo/Al,O:s.

= Para el catalizador Pt/Al,O3 se encontré que las condiciones Optimas de operacién

son 200 °C y 10 atmosferas de presion.

= Los resultados de la evaluacion de los distintos modelos cinéticos indican que el
modelo cinético 1, propuesto por Marzuka.®® es el que mejor ajusta el
comportamiento de la reaccion de hidrogenacion de tolueno, supone
comportamiento Langmuir-Hinshelwood con adsorcién no competitiva y no
disociativa de hidrogeno, y como limitante de la velocidad la adicion de la primera
molécula de hidrdgeno.
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= Los calores de adsorcién del hidrdgeno y el producto, siempre fueron menores a los
del tolueno, lo que indica una menor adsorcion del hidrégeno y del producto sobre
la superficie del catalizador . Como era de esperarse estos valores fueron negativos

debido a la convencion de signos para el desprendimiento de calor.

= El modelo empirico result6 el menos eficiente con un orden de la reaccion respecto
al compuesto aromatico de 0,250 y de 0,806 respecto al hidrdgeno. Estos valores se

acercan a los consultados en la bibliografia.
= Los valores de Energia de Activacién calculados al aplicar el sistema computacional

M3D se encuentran en un rango de 42,2 a 61,1 KJ/mol y se aproximan a los

publicados en la literatura consultada
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RECOMENDACIONES

A continuacién se presentan de manera enumeradas una serie de recomendaciones que
se sugieren seguir con la finalidad de mejorar y ampliar los estudios sobre el proceso de

hidrogenacion de tolueno.

= Verificar constantemente las posibles fugas en las conexiones que conforman el
equipo, con la finalidad de prevenirlas debido a la manipulacion de gases altamente

inflamables como el hidrégeno y para evitar resultados erréneos.

= Implementar un Cromatdgrafo de Gases en linea, de manera de encontrar resultados
experimentales con mayor precision y evitar el contacto con sustancias perjudiciales

para la salud como el tolueno.

= Colocar medidores y controladores de flujos automaticos para minimizar los errores

en el flujo de alimentacion.

= Para obtener méaximas conversiones con el catalizador Ni-Mo/Al,O3, lo més
conveniente es previamente sulfurarlos para asi observar mayor actividad con este

catalizador.

» Finalmente deberian continuarse los estudios sobre hidrogenacién de tolueno con el
catalizador Pt/Al,O3, ampliando el rango de operacion y modificando otras variables
tales como el soporte o el porcentaje de Platino presente en el catalizador, para

observar los efectos de éstas variables en la actividad del catalizador.
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APENDICE |

CURVA DE CALIBRACION DE LA BOMBA B1

Para calibrar la microbomba dosificadora de tolueno B1, se mide el
tiempo empleado en desplazar 1 ml de tolueno, para diferentes valores de
desplazamiento del piston, y se obtiene el caudal correspondiente. Se asume
que el tolueno es un liquido incompresible por realizar las experiencias a
presion atmosférica.

Se construye la curva de calibracién con los datos obtenidos
(Posicion del tornillo micrométrico (adim) vs Flujo Volumétrico (ml/hora)).
Para obtener un flujo determinado de tolueno, se emplea la Figura N° 25 vy

se lee la posicion del tornillo que permite el paso del flujo deseado.
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FIGURA N° 25: Curva de Calibracién de la Bomba B1.
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APENDICE 11
CALCULO DE LA CAPACIDAD DE CARGA DEL REACTOR

Para determinar la carga del reactor fue necesario tomar en cuenta los

criterios de seleccion de los parametros L/D,, D/D, y el factor de dilucion.

= EI Factor de Dilucion b fue fijado en un 50
= Larelacion L/D, =386
= Larelacion D/D,= 67

Estos valores permitieron calcular el didmetro de particula de catalizador
necesario y una longitud de lecho manejable. Para ello tuvo que calcularse
el didmetro efectivo del reactor (D) de la siguiente forma:

= Se determiné el volumen efectivo (V.) como la diferencia de los
volimenes del reactor (1° término de la ecuacidén) y la termocupla (2°

término de la ecuacion), empleando los datos de la tabla N° 7 y la

siguiente formula:

D2 D 0,952
V, :(TE-TI-LRJ—[TC-TT'LTJ:(TC- A

Ve = 16,8 cm®= 1,68*10"° m®

2
-25,3]cm3—{n-0’32 -15]cm3 (XXV)

Como es un cilindro, se despeja el diametro efectivo:
D=0,92 cm = 9,2*10°% m

Por lo que el diametro de particula es:
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D, = 0,14 mm = 1,40*10* m

= Por otro lado, para calcular el volumen de lecho catalitico fue necesario

determinar la longitud del mismo. Para ello se empleé la relacion L/Dy.
L=5,40 cm = 5,4*107% m

Mientras que el volumen del lecho catalitico es:
Vic = n*D?/4*L = =*0,92%/4*5,40cm® (XXV1)
Vic =3,60cm®=3,6%10°m?®
Como la dilucion es del 50%, entonces el volumen de catalizador (V) vy el
volumen de diluyente (Vp) son iguales:

Vce= Vp= 1,80 cm®=1,80*10° m?

Con los flujos minimo y maximo que maneja la bomba, y tomando en cuenta
el flujo maximo de hidrogeno (medible) que puede manejar la unidad se
determiné el flujo de tolueno a emplear en la hidrogenacién, empleando la
curva de calibracién de la bomba (Apéndice I: Curva de Calibracién de la
Bomba).

Vtolueno=S * Vc= 8 *1,8*10_6 m3/hora (XXVH)
Vtolueno=1,44*10"° m3/hora

El flujo molar de tolueno es:

NTolueno = 1,44*107°%0,867/ 9,21*10°> moles/hora (XXVIII)

Ntolueno = 0,136 moles /hora
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Como en la reaccion tipica de hidroganacion de tolueno, la relacién
NHidrogeno / NTolueno = 3, entonces:
NHidrégeno = 3* 0,136 moles /hora

NHidrégeno = 0,407 moles/hora

Aplicando gases ideales, se determina el flujo de hidrogeno necesario para
la hidrogenacion

VHidrégen0: NHidrégeno*l:\)*-r/P (XX1X)
VHidrogeno= 0,407 moles*0,0821 atm*It/(K*mol)*298,15 K/latm
VHidrégeno= 9.963 It/hora = 9963 cm3/hora.

= Foérmula utilizada para calcular la desviacién estandar de los

resultados experimentales:

n (X, —X)
s _ /Z( X
\ i—1 n
Donde:
S = Desviacion estandar, adim.
Xi = Valor experimental, adim.

X = Valor tedrico, adim.

n" = NuUmero de corridas, adim.
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HIDROGENO®Y
PBOPIEDADES Simbolo : H..
FISICAS Peso Molecular: 2.

Punto de Ebullicion : -253°C.

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 0.07.
Punto de inflamacion: Gas inflamable
Temperatura de autoignicion: 500-571°C

Limites de explosividad , % en volumen en el aire: 4-76%

TIPOS DE PELIGROS/ SINTOMAS |PREVENCION |PRIMEROS
PELIGRO AGUDOS AUXILIOS
LUCHAS CONTRA
INCENDIOS
INCENDIO Extremadamente _ o
Evitar las llamas, No Cortar el suministro; si no es
. producir chispas y No posible y no existe riesgo para el
inflamable. fumar entorno préximo, dejar que el
. . incendio se extinga por si
Muchas reacciones pueden producir .
incendio o exolosion mismo; en otros casos apagar
P ' con agua pulverizada, polvo y
di6xido de carbono.
EXPLOSION Las mezclas gas/aire son explosivas. . . .
Sistema cerrado, En caso de incendio: mantener
ventilacion, equipo fria la botella rociando con agua.
eléctrico y de alumbrado a
prueba de explosion. Combatir el incendio desde un
Utilicense herramientas lugar protegido.
manuales no generadoras
de chispa. No manipular
las botellas con las manos
grasientas.
EXPOSICION
INHALACI ON Vértigo, asfixia, dificultad respiratoria, Sistema cerrado y Aire limpio, reposo y
pérdida del conocimiento. ventilacion. proporcionar asistencia médica.
PIEL En contacto con liquido: congelacion. Guantes aislantes del frioy | En caso de congelacion : aclarar

traje de proteccion.

con agua abundante, No quitar
ropa y proporcionar asistencia
médica.
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TIPOS DE PELIGROS/ SINTOMAS | PREVENCION
PELIGRO AGUDOS
0JOS Gafas ajustadas de seguridad o pantalla facial.
DERRAMESY |ALMACENAMIENTO |ENVASADOY ETIQUETADO
FUGAS
Evacuar la zona de peligro, | A prueba de incendio. Simbolo F*
Consultar a un experto. Mantener en lugar fresco. R: 12
Ventilar. Eliminar vapor S: (2)9-16-33

con agua pulverizada

Clasificacion de Peligros UN: 2.1

DATOS
IMPORTANTES

ESTADO FiSICO; ASPECTO

Gas licuado comprimido, incoloro e inodoro.

PELIGROS FISICOS

El gas se mezcla bien con el aire, formandose facilmente mezclas explosiva.
El gas es mas ligero que el aire.

PELIGROS QUIMICOS

El sentamiento intenso puede originar combustion violenta o explosion. Reacciona violentamente con aire,
oxigeno, cloro, fltor, oxidantes fuertes, originando peligro de incendio y explosion. Los metales
catalizadores tales como platino o el niquel aumentan este tipo de reacciones

LIMITES DE EXPOSICION:
TLV no establecido.

VIAS DE EXPOSICION
La sustancia se puede absorber por inhalacion, a través de la piel y por

inhalacion.

RIESGO DE INHALACION

Al producirse pérdidas en zonas confinadas este liquido se evapora muy rapidamente originando una
saturacion total del aire con grave riesgo de asfixia.

EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION

El liquido puede producir congelacion .La exposicion podria causar mareo, voz estridulosa. La exposicion
puede producir asfixia
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Simbolo : C6H5CH3/ C/Hs.
Peso Molecular: 92.

PROPIEDADES | Punto de Ebullicion : 111°C.
FISICAS Densidad relativa (agua =1).0.87
Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.2
Solubilidad en agua : Ninguna.
Presion de vapor, kPa a 20°C: 2.9
Punto de Fusion : -95°C.
Punto de inflamacion: 4°C (cc)
Temperatura de autoignicion: 480°C
Limites de explosividad , % en volumen en el aire: 1.1-7.1
TIPOS DE PELIGROS/ SINTOMAS |PREVENCION |PRIMEROS
PELIGRO AGUDOS AUXILIOS
LUCHAS CONTRA
INCENDIOS
INCENDIO Evitar I_as II_amas, No P_olvp, AFFF , ESPUMA,
Altamente inflamable. ?J(r):;cw chispas y No dioxido de carbono.
EXPLOSION _ N
Las mezclas vapor /aire son explosivas. | Sistema cerrado, En caso de incendio: mantener
ventilacion, equipo frios los bidones y demas
eléctrico y de alumbrado a | instalaciones rociando con agua.
prueba de explosion.
Evitar la generacién de
cargas electrostaticas ( por
ejemplo, mediante
conexion atierra ). No
utilizar aire comprimido
para llenar, vaciar o
manipular. .
EXPOS|C|ON Higiene estricta —Evitar la
exposicion de mujeres
(Embarazadas)
INHALACI ON Vértigo, somnolencia, dolor de cabeza, Ventilacion , extraccion Aire limpio, reposo, respiracion
nauseas, pérdida del conocimiento. localizada o proteccion artificial si estuviera indicada y
respiratoria. proporcionar asistencia médica.
PIEL Guantes protectores. Quitar las ropas contaminadas,
Piel seca, enrojecimiento. aclarar y lavar la piel con agua y
jabon y proporcionar asistencia
médica .
TIPOS DE PELIGROS/ SINTOMAS | PREVENCION
PELIGRO AGUDOS
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0JOS

Enrojecimiento, dolor. Gafas ajustadas de seguridad o | Enjuagar con agua abundante
pantalla facial durante varios minutos (quitar
los lentes de contacto si puede
hacerse con facilidad ) y
proporcionar asistencia
médica.

INGESTI
ON

Dolor abdominal, sensacién de No comer, ni beber, ni fumar | Enjuagar la boca, dar a beber
gquemazén ( para mayor informacion, durante el trabajo. una papilla de carbén activado
véase inhalacion ). y agua, No provocar vémito y
proporcionar asistencia
medica.

DERRAMES Y
FUGAS

ALMACENAMIENTO | ENVASADO Y ETIQUETADO

Recoger el liquido
procedente de la fuga en
recipientes precintables,
absorber el liquido residual
en arena o absorbente
inerte y trasladarlo a un
lugar seguro. No verterlo al
alcantarillado, ( Proteccion
personal adicional: equipo
auténomo de respiracion).

A prueba de incendio. Simbolo F*
Separado de Oxidantes fuertes. Simbolo Xn
R: 11-20

S: (2)16-25-29-33
Clasificacion de Peligros NU: 3
Grupo de Envasado NU: 1l

DATOS
IMPORTANTES

ESTADO FISICO; ASPECTO

Liquido incoloro de olor caracteristico.
PELIGROS FiSICOS

El vapor es méas denso que el aire y puede extenderse a ras del suelo; posible ignicion
en punto distante. Como resultado del flujo, agitacién, etc. , se pueden generar cargas
electrostaticas.

PELIGROS QUIMICOS

Reacciona violentamente con oxidantes fuertes originando peligro de incendio y
explosién.

LIMITES DE EXPOSICION:

TLV : 50 ppm; 188 mg/m® (piel) (ACGIH 1995- 1996 )

VIAS DE EXPOSICION

La sustancia se puede absorber por inhalacion, a través de la piel y por ingestion.
RIESGO DE INHALACION

Por evaporacion de esta sustancia a 20°C se puede alcanzar bastante rapidamente una
concentracion nociva en el aire.
EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION

La sustancia irrita los ojos y el tracto respiratorio. La exposicion podria causar
depresién del sistema nervioso central. La exposicion a altas concentraciones puede
producir arritmia cardiaca, pérdida de conocimiento y muerte.

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O REPETIDA

El contacto prolongado o repetido con la piel puede producir dermatitis. La sustancia
puede afectar al sistema nervioso central, dando lugar a desordenes psicolégicos y

dificultad en el aprendizaje. La experimentacion animal muestra que esta sustancia

posiblemente cause efectos tdxicos en la reproduccion humana.
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METILCICLOHEXANO®Y

Simbolo : CeH]_]_CHg/ C7/H1a.
Peso Molecular: 92.

PROPIEDADES | Punto de Ebullicion : 101°C.
FISICAS Densidad relativa (agua=1).0.8
Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.4
Densidad relativa de la mezcla vapor / aire a 20°C (aire=1): 1.1
Solubilidad en agua : Ninguna.
Presion de vapor, kPa a 25°C: 5.73
Punto de Fusion : -126.7°C.
Punto de inflamacion: -6°C (oc) °C
Temperatura de autoignicion: 258°C
Limites de explosividad , % en volumen en el aire: 1.2-6.7
TIPOS DE PELIGROS/ SINTOMAS | PREVENCION |PRIMEROS
PELIGRO AGUDOS AUXILIOS
LUCHAS CONTRA
INCENDIOS
INCENDIO Evitar las llamas, No Polvo, AFFF , ESPUMA,
- producir chispas y No diéxido de carbono.
Altamente inflamable. fumar
EXPLOSION . N
Las mezclas vapor /aire son explosivas. Slste_ma_c,errado: Er} caso de_: incendio: mff‘“‘e”er
ventilacion, equipo frios los bidones y demas
eléctrico y de alumbrado a | instalaciones rociando con agua.
prueba de explosion.
Evitar la generacion de
cargas electrostaticas ( por
ejemplo, mediante
conexion a tierra ). No
utilizar aire comprimido
para llenar, vaciar o
manipular. Utilicense
herramientas manuales de
chispa reducida.
EXPOSICION
IN HALAC'ON Vértigo, somnolencia. Ventilacion , extraccion Aire limpio, reposo, respiracion
localizada o proteccion artificial si estuviera indicada y
respiratoria. proporcionar asistencia médica.
PIEL Guantes protectores. Quitar las ropas contaminadas,

Enrojecimiento. aclarar la piel con agua

abundante o ducharse.
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TIPOS DE PELIGRO

PELIGROS/ PREVENCION

SINTOMAS AGUDOS

0JOS

Enrojecimiento. Gafas ajustadas de

seguridad

Enjuagar con agua
abundante durante
varios minutos (quitar
los lentes de contacto
si puede hacerse con
facilidad ) y
proporcionar asistencia
médica.

INGESTION

Enjuagar la boca,
reposo y someter a

No comer, ni beber,
ni fumar durante el

Nausea, (para mayor informacion,
véase Inhalacion ).

trabajo. atencion médica.
DERRAMES Y FUGAS ALMACENAMIENTO |ENVASADO Y
ETIQUETADO
Ventilacion .Recoger , en la medida de lo A prueba de incendio. Simbolo F*
posible, el liquido que se derrama y el ya Separado de Oxidantes fuertes. Simbolo Xn
derramado en recipientes herméticos de R: 11-20

metal, absorber el liquido residual en arena
seca 0 absorbente inerte y trasladarlo a un

lugar seguro. No verter en el alcantarillado.

S: (2-)16-25-29-33
Clasificacion de Peligros NU: 3
Grupo de Envasado NU: 1l

DATOS IMPORTANTES

ESTADO FISICO; ASPECTO

Liquido incoloro de olor caracteristico.

PELIGROS FISICOS

El vapor es mas denso que el aire y puede extenderse a ras del suelo; posible ignicion en
punto distante. Como resultado del flujo, agitacion, etc. , se pueden generar cargas
electrostaticas.

PELIGROS QUIMICOS

Reacciona violentamente con oxidantes fuertes originando peligro de incendio y
explosion.

LIMITES DE EXPOSICION:

TLV : 400 ppm; 1610 mg/m*® (ACGIH 1990- 1991 )
TLV :500 ppm; 2000 mg/m® (ACGIH 1990- 1991 )

VIAS DE EXPOSICION

La sustancia se puede absorber por inhalacion del vapor y
por ingestion.
EFECTOS
DURACION

Por deglucién puede pasar a los pulmones con riesgo neumonitis quimica. La sustancia
puede tener efectos sobre el sistema nervioso central, dando lugar a disminucién de la
conciencia.

DE EXPOSICION DE CORTA

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O REPETIDA
El liquido desengrasa la piel.
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APENDICE IV

CALCULOS TIPO PARA CONVERSION

En este apéndice, se presentan los calculos tipos de conversion, asociados a
los catalizadores utilizados Pt/Al,O3; (Reformaciéon de Naftas) vy
Ni-MO/A'zOg.

El catalizador empleado como modelo es el Pt/Al,O; a 2 atm, 160 °C y
t = 0,125 h. En general, el calculo de la conversion se realiz6 empleando
como datos los valores de las areas obtenidas en el analisis cromatogréfico
mediante una hoja de célculo disefiada para tal efecto, en la que se

incluyeron las ecuaciones que a continuacion se presentan.

El valor del &rea debajo de cada pico se divide por la sensitividad relativa
de cada compuesto par obtener el area verdadera. Para hidrocarburos, con
dos excepciones, todos los valores se aproximan a uno. Estas son benceno
1,12 y tolueno 1,07. Expresado en forma de ecuaciones quedaria de la

siguiente forma:

Avi = Ao/ i (XXX1).

Siendo: A,; : Area verdadera del componente i, en Pa.s.
A,i: Area obtenida del cromatdgrafo para el componente i.

fi : Sensitividad relativa del componente i.

A\ tolueno = 48.063.333 / 1,07
Ay tolueno = 44.919.003

Con estos valores el porcentaje en peso (Wi) del componente i, se obtiene

por la siguiente expresion:
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(XXXII)
> Avi

Donde: Wi : Fraccion mésica del compuesto i.

44.919.003
W 0)= x100
oheno ()= 11 610.008+1.078.067

Wiolyeno= 97,65 %0

Teniendo en cuenta el peso molecular de los diferentes productos, se

determinaron las fracciones molares de cada uno de ellos en la corriente de
salida del reactor:

Xi (%) = — Wi((;f/)i(%) %100 (XXXI11)
Mlx; M

Siendo: Xi: fraccion molar del compuesto i.

Mi : Peso molecular del compuesto i.
97,65
X tolueno (%) = 9765 235 =x100
92 x +
92 98

XTolueno = 97,79 %

La conversidon de la reaccion es:

Conversion (%) = 100 - Xtolueno

(XXXIV)

Conversion (%) = 100 — 97,79

Conversion = 2,21 %
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El promedio de los resultados experimentales obtenidos para los catalizadores

Ni-Mo/Al,O3 y Pt/Al,O3 se presentan de manera tabulada a continuacion.

CATALIZADOR Ni-Mo/Al,O3

Tabla N° 33: Datos experimentales para el catalizador Ni-Mo/Al,O3 a P = 2 atm y

t=0,125h
FRACCION 2 FRACCION :
ol & AREA MASICA FRACCION MOLAR DEL FRACCION CONVERSION
TEMP.(° | AREA DEL MASICA MOLAR
DEL DEL TOLUENO X; (%)
C) TOLUENO DEL MCH DEL MCH
MCH | TOLUENO o (%) o
W, (%) W; (%) X; (%)
120 36.290.000 | 8.014 99,97 0,03 99,98 0,02 0,02
160 32.910.000 | 19.883 99,93 0,07 99,94 0,06 0,06
200 30.940.000 | 22.120 99,92 0,08 99,93 0,07 0,07
240 31.326.667 | 34.270 99,88 0,12 99,89 0,11 0,11
280 38.495.000 | 16.524 99,95 0,05 99,.96 0,04 0,04
Tabla N° 34: Datos experimentales para el catalizador Ni-Mo/Al,O; a P = 4 atm y
t=0,125h.
FRACCION £ FRACCION <
ol & AREA MASICA FRACCION MOLAR DEL FRACCION CONVERSION
TEMP.(° | AREA DEL MASICA MOLAR
DEL DEL TOLUENO X; (%)
C) TOLUENO DEL MCH DEL MCH
MCH | TOLUENO W (%) (%) X (%)
W, (%) i i 70
120 19.420.000 | 85.480 99,53 0,47 99,56 0,44 0.44
160 17.040.600 | 91.841 99,42 0,58 99,46 0,54 0.54
200 20.672.500 | 116.294 99,21 0,79 99,26 0,74 0.74
240 23.793.333 | 280.420 98,64 1,36 98,72 1,28 1.28
280 24.126.667 | 232.600 98,98 1.02 99,04 0,96 0.96
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Tabla N° 35: Datos experimentales para el catalizador Ni-Mo/Al,O3; a P = 6 atm y

t=0,125h.
FRACCION £ FRACCION .
ol & AREA MASICA FRACCION MOLAR DEL FRACCION CONVERSION
TEMP.(° | AREA DEL MASICA MOLAR
DEL DEL TOLUENO X; (%)
C) TOLUENO DEL MCH DEL MCH
MCH | TOLUENO W (%) (%) X (%)
W, (%) (70 j (V0
120 18.370.000 | 85.790 99,50 0,50 99,53 0,47 0,47
160 24.116.667 | 138.313 99,39 0,61 99,43 0,57 0,57
200 18.642.500 | 166.615 99,05 0,95 99,10 0,90 0,90
240 25.966.000 | 359.714 98,58 1,42 98,67 1,33 1,33
280 30.104.000 | 316.262 98,88 1,12 98,94 1,06 1,06
Tabla N° 36: Datos experimentales para el catalizador Ni-Mo/Al,0; P = 8 atm vy
t=0,125h.
FRACCION - FRACCION -
ol & AREA MASICA FRACCION MOLAR DEL FRACCION CONVERSION
TEMP.(° | AREA DEL MASICA MOLAR
DEL DEL TOLUENO X; (%)
C) TOLUENO DEL MCH DEL MCH
MCH | TOLUENO W (%) (%) X: (%)
W, (%) it70 j (V0
120 18.400.000 | 94.410 99,45 0,55 99,49 0,51 0,51
160 26.460.000 |174.580 99,23 0,70 99,34 0,66 0,66
200 20.560.000 |234.817 98,79 1,21 98,86 1,14 1,14
240 21.046.667 | 317.997 98,40 1,60 98,50 1,50 1,50
280 22.926.667 | 255.670 98,82 1,18 98,89 1,11 1,11

136




CATALIZADOR Pt/Al,O4

Tabla N° 37: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O3
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a P=2am vy

t=0,125h.
FRACCION 2 FRACCION .
AREA AREA MASICA FRACCION MOLAR DEL FRACCION CONVERSION
TEMP. MASICA MOLAR o
°C) DEL DEL DEL DEL MCH TOLUENO X; DEL MCH (%)
TOLUENO| MCH | TOLUENO W (%) (%) X (%)
W, (%) it70 j (V0
160 48.063.333 | 1.078.067 97,65 2,35 97,79 2,21 2,21
180 39.170.000 | 2.402.333 93,87 6,13 94,22 5,78 5,78
200 40.093.333 | 2.891.000 92,85 7,15 93,26 6,74 6,74
220 25.945.000 | 887.625 96,47 3,53 96,68 3,32 3,32
240 22.230.000 | 651.667 96,95 3,05 97,14 2,86 2,86
Tabla N° 38: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O3 a P=4atmy t=0,125h
- FRACCION
FRACCION 2 2
< < FRACCION MOLAR FRACCION £
TEMP. ADREEILA AREA MSSEIEA MASICA DEL MOLAR CON\{&?SION
(°C) DEL MCH DEL MCH TOLUENO DEL MCH 0
TOLUENO TOLUENO o o o
W, (%) Wj ( /0) Xi (/0) Xj ( /0)
160 21.730.000 | 2.737.000 88,13 11,87 88,77 11,23 11,23
180 21.320.000 | 5.391.667 78,68 21,32 79,72 20,28 20,28
200 33.463.333 | 11.437.000 73,18 26,82 74,40 25,60 25,60
220 23.886.667 | 3.978.667 84,87 15,13 85,66 14,34 14,34
240 22.653.333 | 3.113.667 87,20 12,80 87,89 12,11 12,11
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a P=6am vy

t=0,125h.
£ FRACCION
FRACCION p .
A ? FRACCION MOLAR FRACCION 2
TEMP. ADREELA AREA M'SSEILCA MASICA DEL MOLAR CON\(;)F;SION
(°C) DEL MCH DEL MCH | TOLUENO DEL MCH
TOLUENO TOLUENO o o o
Wi; (%) Wj (%0) Xi (%0) Xj (%0)
160 25.806.667 | 8.152.333 74,73 25,27 75,90 24,10 24,10
180 17.763.333 | 10.050.000 62,29 37,71 63,76 36,24 36,24
200 19.046.667 | 14.446.667 55,20 44,80 56,75 43,45 43,45
220 28.843.333 | 11.211.000 70,63 29,37 71,92 28,08 28,08
240 23.258.333 | 7.913.667 73,31 26,69 74,53 25,47 25,47
Tabla N° 40: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O; aP =8atm y t=0,125h
, FRACCION
FRACCION , ,
i i FRACCION | MOLAR | FRACCION )
AREA ; MASICA 3 CONVERSION
TEMP. AREA MASICA DEL MOLAR
DEL DEL (%)
(°C) DEL MCH DEL MCH | TOLUENO | DEL MCH
TOLUENO TOLUENO W, (%) X, (%) X; (%)
i (o] i 70 i (o]
Wi (%) J | ’
160 29.716.667 | 10.463.333 72,66 27,34 73,90 26,10 26,10
180 16.065.000 | 10.894.500 57,98 42,02 59,51 40,49 40,49
200 19.375.000 | 17.687.500 50,59 49,41 52,17 47,83 47,83
220 20.800.000 | 11.350.000 63,12 36,88 64,58 35,42 35,42
240 26.888.667 | 9.979.667 71,57 28,43 72,84 27,16 27,16
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Tabla N° 41: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O3 aP =10atmyt=0,125h

- FRACCION
FRACCION £ .
A A FRACCION MOLAR FRACCION 2
TEMP. ADREELA AREA M'SSEILCA MASICA DEL MOLAR CON\(;)F;SION
(°C) DEL MCH DEL MCH | TOLUENO DEL MCH
TOLUENO TOLUENO W (%) X, (%) X (%)
W; (%) j (70 i (0 j (70
160 21.140.000 | 11.525.333 63,16 36,84 64,62 35,38 35,38
180 12.896.667 | 12.067.000 49,98 50,02 51,56 48,44 48,44
200 9.639.333 | 9.947.000 47,52 52,48 49,10 50,90 50,90
220 17.373.667 | 13.860.333 53,95 46,05 55,51 44,49 44,49
240 19.580.000 | 11.374.667 61,67 38,33 63,15 36,85 36,85
ESTUDIO CINETICO.
Los resultados mostrados a continuacion, pertenecen a los valores experimentales
necesarios para el estudio cinético, realizado con el catalizador Pt/Al,Os.
TABLA N° 42: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O3 a T = 180 °C
y P =10 atm.
Fraccion Fraccion
Tiempo de " ‘ - Fraccion | molar del Fraccion Conversion
Area del Area del masica del L
Contacto tolueno mch tolueno w. | masica del tolueno molar del (%)
(h) (%) "I mchw;(%) | X (%) mch x; (%)
0,068 9.508.667 1.951.333 82,00 18,00 82,91 17,09 17,09
0,039 11.780.333 1.703.666 86,60 13,40 87,32 12,68 12,68
0,032 25.164.000 3.088.000 88,39 11,61 89,03 10,97 10,97
0,027 20.780.000 2.107.667 90,21 9,79 90,75 9,25 9,25
0,021 21.630.667 1.588.467 92,71 7,29 93,13 6,87 6,87
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TABLA N° 43: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O; a T = 200 °C y
P =10 atm.
Fraccién Fraccion
Tiempo de Area del Area del masica del Fraccion | molar del Fraccion Conversion
Contacto tolueno mch tolueno W masica del tolueno molar del (%)
(h) (%) ' | mch w; (%) X; (%0) mch x; (%)
0,100 28.920.000 | 10.972.333 71,13 28,87 72,41 27,59 27,59
0,080 22.813.333 | 6.779.000 75,88 24,12 77.01 22,99 22,99
0,068 18.923.333 | 5.070.667 77,72 2228 78,79 21,21 21,21
0,039 22.266.666 | 3.878.000 84,29 15,71 85,11 14,89 14,89
0,027 24.246.667 | 2.861.000 88,79 11,21 89,40 10,60 10,60
0,021 42.973.333 | 3.661.333 91,64 8,36 92,12 7,88 7,88
TABLA N° 44: Datos experimentales para el catalizador Pt/Al,O; a T = 220 °C
y P =10 atm.
Fraccién Fraccion
Tiempo de Area del Area del masica del Fraccion molar del Fraccion Conversion
Contacto tolueno mch tolUENo W masica del tolueno molar del (%)
(h) (%) ' | mch w; (%) X; (%0) mch x; (%)
0,068 19.382.000 | 2.997.667 85,80 14,20 86,55 13,45 13,45
0,039 24.451.667 | 2.683.000 89,49 10,51 90,07 9,93 9,03
0,032 28.910.333 | 2.361.333 91,96 8,04 92,42 7,58 7,58
0,027 43.443.333 | 3.319.333 92,44 7,56 92,87 7.13 713
0,021 31.873.333 | 1.569.667 95,00 5,00 95,29 471 4,71
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APENDICE VI

Los resultados experimentales obtenidos para los catalizadores Ni-Mo/Al,O3; y

CATALIZADOR Ni-Mo/Al,O3

Pt/Al,O3 se presentan de manera tabulada a continuacion.

P =2atm P =4 atm
TEMP.(°C) |AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH
36.290.000 8.014 19.420.000 85.480
120 35.985.000 7.946 20.104.000 88.550
36.590.000 8.101 18.721.000 81.947
31.930.000 22.750 19.420.000 85.480
31.010.000 5.654 18.400.000 94.410
160 32.210.000 24.100 15.478.000 95.540
33.220.000 14.960 15.895.000 94.522
30.070.000 22.210 16.720.000 154.470
200 33.390.000 24.100 20.690.000 145.500
29.360.000 20.050 22.720.000 149.980
27.840.000 30.530 20.090.000 275.800
240 36.580.000 41.420 34.660.000 286.500
29.560.000 30.860 16.630.000 278.960
36.290.000 8.014 20.550.000 178.200
37.180.000 24.440 28.370.000 255.300
260 31.260.000 3.660 23.460.000 264.300
49.250.000 29.980 - -
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P=6atm P =8atm
TEMP.(°C) |AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH
18.370.000 85.790 18.400.000 94.410
20 18.610.000 86.905 18.749.000 96.200
17.882.000 84.963 18.141.000 92.989
25.230.000 205.400 25.130.000 170.240
160 25.460.000 95.140 26.690.000 175.000
21.660.000 114.400 27.560.000 178.500
18.760.000 169.680 21.030.000 202.800
18.840.000 158.950 20.690.000 244.550
w0 19.240.000 158.880 19.960.000 257.100
17.730.000 178.950 - -
20.590.000 218.400 21.090.000 331.500
240 25.050.000 224.300 22.580.000 300.270
27.950.000 222.360 19.470.000 322.220
18.080.000 59.110 22.450.000 247.410
41.160.000 98.300 24.890.000 255.300
20 29.550.000 544.100 21.440.000 264.300
27.600.000 510.300 - -
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CATALIZADOR Pt/Al,04

P=2atm P=4atm

TEMP.(°C) | AREA DEL TOLUENO | AREA DEL MCH | AREA DEL TOLUENO | AREA DEL MCH

52.520.000 1.123.000 19.960.000 2.498.000
10 50.600.000 1.158.000 21.880.000 2.756.000
41.070.000 953.200 23.350.000 2.957.000
51.260.000 3.204.000 20.550.000 5.152.000
180 31.110.000 1.812.000 20.690.000 5.582.000
35.140.000 2.191.000 22.720.000 5.441.000
40.700.000 2.832.000 30.250.000 10.850.000
200 33.660.000 2.393.000 34.660.000 12.123.000
45.920.000 3.448.000 35.480.000 11.338.000
25.260.000 873.600 23.330.000 3.875.000
27.480.000 954.400 24.870.000 4.074.000
20 25.410.000 867.800 23.460.000 3.987.000
25.630.000 854.700 - -
22.600.000 647.800 22.910.000 3.015.000
240 21.110.000 657.700 23.310.000 3.479.000
22.980.000 649.500 21.740.000 2.847.000
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P =6atm P =8atm
TEMP.(°C) |AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH AREA DEL TOLUENO |AREA DEL MCH

24.470.000 7.858.000 29.930.000 10.891.000

10 26.960.000 8.463.000 28.560.000 9.511.000
25.990.000 8.136.000 30.660.000 10.988.000

17.020.000 9.630.000 15.740.000 10.699.000

18.420.000 10.340.000 16.540.000 11.284.000

10 17.850.000 10.180.000 15.870.000 10.040.000
- - 16.110.000 11.555.000

18.820.000 14.370.000 19.090.000 17.870.000

19.870.000 14.980.000 20.810.000 18.840.000

20 18.450.000 13.990.000 18.010.000 16.080.000
- - 19.590.000 17.960.000

28.220.000 10.880.000 20.140.000 11.833.000

220 29.770.000 11.583.000 21.870.000 10.939.000
28.540.000 11.170.000 20.390.000 11.278.000

23.153.000 7.928.000 27.440.000 9.751.000

240 22.989.000 7.666.000 26.380.000 10.222.000
23.633.000 8.147.000 26.846.000 9.966.000
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P =10 atm
TEMPERATURA (°C) AREA DEL TOLUENO AREA DEL MCH

20.470.000 11.020.000
160 21.960.000 11.969.000
20.990.000 11.587.000
12.460.000 12.178.000
180 13.240.000 11.540.000
12.990.000 12.483.000
9.959.000 10.190.000
200 9.128.000 9.562.000
9.831.000 10.089.000
17.470.000 13.969.000
220 17.680.000 13.581.000
16.971.000 14.031.000
19.960.000 10.910.000
240 19.850.000 11.854.000
18.930.000 11.360.000
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ESTUDIO CINETICO.
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Los resultados mostrados a continuacion, pertenecen a los valores experimentales

necesarios para el estudio cinético, realizado con el catalizador Pt/Al,Os.

T=180°C T=220°C
TIEMPO
ESPACIAL | AREA DEL TOLUENO | AREADEL MCH | AREA DEL TOLUENO | AREA DEL MCH
(h)
10.586.000 2.191.000 18.990.000 2.981.000
OO88 9.669.000 1.959.000 19.109.000 2.936.000
8.271.000 1.704.000 20.047.000 3.076.000
11.121.000 1.709.000 25.420.000 2.909.000
0,039 14.210.000 2.084.000 22.794.000 2.347.000
10.010.000 1.318.000 25.141.000 2.793.000
25.418.000 3.041.000 29.881.000 2.231.000
0,032 22.199.000 2.795.000 25.110.000 2.169.000
27.875.000 3.428.000 31.740.000 2.684.000
21.750.000 2.437.000 45.720.000 3.478.000
0,027 19.560.000 1.847.000 33.690.000 2.493.000
21.030.000 2.039.000 50.920.000 3.987.000
23.810.000 1.870.400 31.478.000 1.414.000
0,021 21.171.000 1522.000 34.153.000 1.704.000
19.911.000 1.373.000 29.989.000 1.591.000
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T=200°C
TIEMPO DE CONTACTO ) )
AREA DEL TOLUENO AREA DEL MCH
(h)
28.810.000 11.140.000
0,100 29.560.000 10.848.000
28.390.000 10.929.000
22.620.000 6.747.000
0,080 25.980.000 7.603.000
19.840.000 5.987.000
19.190.000 5.091.000
0,068 20.100.000 5.319.000
17.480.000 4.802.000
21.440.000 3.809.000
0,039 22.410.000 3.971.000
22.950.000 3.854.000
24.750.000 2.937.000
0,027 23.960.000 2.799.000
24.030.000 2.847.000
43.120.000 3.628.000
0,021 44.870.000 3.741.000
40.930.000 3.615.000
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APENDICE VII

A continuacion se presenta de manera grafica el efecto de la temperatura sobre la

velocidad de reaccién para un tiempo de contacto de 0.039 h.
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