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Resumen. La catalisis juega un papel vital en la producciéon yl/o
transformaciéon de combustibles 'y quimicos. Recientemente la
Hidrogenacion de Aromaticos ha recibido mayor atencion debido a las
regulaciones medioambientales que requieren las refinerias. Se han
empleado distintos tipos de catalizadores para la Hidrogenacidn de este tipo
de compuestos; especificamente para el Tolueno, se han utilizado los del
tipo metal soporte. Estos catalizadores han sido caracterizados, asi como se
ha determinado su actividad catalitica para la reaccion de Hidrogenacién de

Tolueno.

El trabajo desarrollado consistio en la puesta en marcha de una planta
piloto de la Geomecanique que se encontraba en desuso para la
determinacion de las condiciones oOptimas de operacion al utilizar
catalizadores de Pt, Ni-Mo y Co-Mo soportados para la Hidrogenacion de

Tolueno.

Para realizar las pruebas de arranque del equipo y estudiar la actividad
catalitica en esta reaccion de Hidrogenacion, fueron utilizados los
catalizadores de Pt/HZSM-5 y Pt/Al,O3, preparados por Artola vy

colaboradores. Los catalizadores de Pt/Al,03 (Reformacién de Naftas), Ni-



Mo/Al,03 (Comercial) y Co-Mo/Al,03 (Comercial) se emplearon para la
determinacion de las condiciones Optimas de operacidn, asi como para la
evaluacion de las variables operacionales que influyen en el proceso de
Hidrogenacion del Aromatico. Las condiciones de operacidn a las cuales se
realizaron las experiencias fueron: un rango de temperatura entre 120 y 280
°C, presiones de 1, 5y 10 atm y velocidades espaciales entre 7,2 y 47,4 h™*.

A partir de las pruebas realizadas se pudo determinar que, de los
catalizadores utilizados, el catalizador 3 es el méas activo para la
Hidrogenacién de Tolueno (a velocidad espacial 6ptima, s= 7,2 h'!), con
una conversion maxima del 27,25% a 200°C y 1 atm, seguido de los
catalizadores de Ni-Mo/Al,0;3 y Co-Mo/Al,03 con 16,35 y 0,06% de
conversion, respectivamente, a 240°C y 5 atm. Al emplear los catalizadores
de hidrotratamiento sin realizar la presulfuracion, se obtienen conversiones
menores que al emplear catalizadores de Pt soportados, lo que muestra la
influencia del pretratamiento en la conversién de la reaccion.
Adicionalmente, se observd que la conversion de la reaccion exhibe un
maximo como una funcién de la temperatura, lo cual es usual en las
reacciones reversibles exotérmicas como el caso de hidrogenacion de

aromaticos.

Finalmente, seria interesante realizar un estudio sobre la desactivacion de
los catalizadores de Ni-Mo y Co-Mo/Al,03 sin sulfurar y comparar los
resultados con los obtenidos al emplear los mismos catalizadores tratados
con azufre. Asi como llevar a cabo el estudio cinético de esta reaccién, lo

cual podria ser un tema de estudio interesante.
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1. INTRODUCCION

La catalisis juega un papel vital en la produccion de combustibles y
quimicos, asi como en su transformacion. Casi todos los derivados del
petrdleo se procesan empleando reacciones cataliticas, tales como: craqueo
catalitico, alquilacion, isomerizaciéon, hidrocraqueo, hidrodesulfuracién,

reformado, polimerizacién, hidrogenacion e hidrotratamiento.

Una de las lineas de investigacion que actualmente se desarrolla en la
Escuela de Ingenieria Quimica corresponde a la sintesis, caracterizacion y
evaluacion de catalizadores en procesos quimicos, para ello se dispone de

diferentes equipos en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica.

En el presente trabajo se emplearon catalizadores de Pt, Co-Mo y Ni-Mo
soportados con la finalidad de determinar las condiciones Optimas de
operacién para el proceso de hidrogenacion de tolueno a escala piloto. Las
experiencias fueron realizadas en la Unidad Catatest de la Geomecanique,
que debido al deterioro y obsolescencia que presentaba, fue necesario

acondicionarla para que pudiera seguir siendo utilizada.

La metodologia empleada consisti6 en una serie de experiencias que se
realizaron cambiando las variables operacionales que influyen en el proceso
de hidrogenacion del aromatico. El criterio de seleccion fue la conversion

de aromatico obtenida.

Este trabajo sirve como punto de partida para la elaboracién de futuras
investigaciones en el area de catalisis. Adicionalmente, las reacciones de
hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos poseen gran importancia debido
a su utilizacion en la evaluacion de la actividad de los catalizadores y en la

determinacion de mecanismos y cinéticas de reaccién, asi como también al
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extenso uso comercial de estas reacciones en el &rea de la industria quimica

y de refinacion.
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2.

OBJETIVOS

Los objetivos de este trabajo pueden ser divididos en:

2.1.

Objetivo General

Puesta en marcha de una planta piloto para el estudio de las variables

operacionales que influyen en el proceso de hidrogenacion de compuestos

aromaticos.

2.2.

Objetivos Especificos

Elaboracion del diagrama de flujo de la planta piloto actual.

Realizacion de pruebas de arranque.

Determinacion de las condiciones Optimas de operacion para la

hidrogenacidn catalitica de tolueno empleando diferentes catalizadores.

Evaluacion de las variables operacionales que influyen sobre la

hidrogenacion catalitica de tolueno.

Comparar los resultados obtenidos con otros estudios realizados

anteriormente.
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3. REVISION BIBLIOGRAFICA

La hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos resulta de gran interés no
solo por su uso comercial, sino también por su utilizacion a escala
laboratorio para la evaluacion de la actividad de los catalizadores y la
determinacion y estudio de las variables que afectan al proceso. En esta
seccion se presentan los aspectos mas relevantes acerca de la
hidrogenacién, catélisis, hidrogenacion catalitica de aromaéaticos e
hidrogenacién de tolueno.

3.1 Aspectos Generales sobre Hidrogenacion

La hidrogenacion® es el proceso que implica la reaccién del hidrégeno
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 Ultimo modo de accion se llama
hidrogenacion destructiva o hidrogenolisis; el resultado es la disminucion

del tamafio de las moléculas.

Es importante analizar el efecto termodindmico en las reacciones de
hidrogenacidon. A continuacion se describen las consideraciones a tomar en
cuenta cuando se realizan este tipo de reacciones.

3.1.1. Consideraciones Termodinamicas

Casi  todas las reacciones de hidrogenacion son  favorables

termodinamicamente a temperaturas bajas y son menos favorables a medida
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que la temperatura se eleva. Sin embargo, de acuerdo con el principio de Le
Chéatelier, incluso a temperaturas elevadas es termodinamicamente posible
que se produzca la hidrogenacion si se eleva lo suficiente la presion de

hidrégeno. Estas consideraciones pueden ilustrarse por las tres reacciones

siguientes:
C6H12+H2_) C6H14 (l)
1-hexeno n—hexano
C¢Hs+3H, > C.H,, ()
benceno ciclohexam
C,H,,+3H, - 2C,H, (rr
antraceno tolueno

La reaccion (I) es tipica de la adicién de hidrogeno a una olefina para
formar un alcano; la reaccion (1) es la hidrogenacién de un compuesto
aromatico para convertirlo en un nafteno, y la reaccion (lIl) es
representativa de la hidrogenacidén destructiva de un compuesto aromatico
policiclico con disminucion en el peso molecular. A todas las temperaturas,
el grado en que prosigue cada reaccién hasta llegar al equilibrio puede
describirse por una constante de equilibrio. Para las reacciones I, 1l y IllI,

las constantes pueden escribirse como:

[Hexano]

K =
' [Hexeno] [Hidrégeno]

(1V)

K - [Ciclohexano] W)
* [Benceno] [Hidrégeno] °

2

[Tolueno]
[Antraceno] [Hidrégeno] °

(V1)

en las cuales las cantidades entre corchetes representan las presiones

parciales, en atmosferas, de los compuestos indicados. La figura N° 1
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muestra como varia cada constante de equilibrio con la temperatura. En

todos los casos se supone que los reactivos estén en fase de vapor.

Log K

30¢ 400 500 600 700 800 9200 100

Figura N° 1: Constantes de equilibrio para las

reacciones de Hidrogenacion.®

La constante de equilibrio para cada reaccién 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 hidrogenacién, puede ocurrir, en general,
una serie de reacciones competitivas en forma simultanea; 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 hidrogeno facilitan la reaccion de hidrogenacion suprimiendo la
reaccion de coquificacion (efecto termodindmico sobre el estado de

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

. ——
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Las constantes de equilibrio y los calores de reaccion de los procesos de
hidrogenacidén deben tenerse en cuenta, aunque es de todos conocido que las

reacciones de hidrogenacion son altamente exotérmicas.

3.2. Catalisis

La catalisis’® es el proceso quimico en el cual la velocidad de las
reacciones quimicas es influenciada por sustancias (catalizadores) que

pueden cambiar o no su naturaleza quimica durante la reaccion.

Escogiendo el catalizador, es posible comenzar y/o encaminar la reaccion
hacia una finalidad determinada y reducir al minimo la formacion de
subproductos indeseables. Esta es una de las propiedades mas importantes
de los catalizadores, pues en virtud de ella se puede acelerar una reaccion

determinada en preferencia a otras.

La velocidad de reaccién es directamente proporcional a la concentracién
del catalizador. En el caso de una reaccion catalizada por un sélido, el area
superficial del catalizador y la concentracion de los llamados centros

activos o sitios cataliticos adquieren una importancia preponderante.
3.2.1. Catalisis Homogénea y Heterogénea

Las reacciones cataliticas pueden ser clasificadas como reacciones
homogéneas o heterogéneas. En la primera, el catalizador forma una base
homogénea con la mezcla de reaccion; mientras que en la segunda, dicho
catalizador existe como una fase diferente. En la tabla N°1 se presentan las

principales diferencias entre los dos sistemas.
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Tabla N° 1: Diferencias entre los sistemas homogéneos y heterogéneos.®

Catalisis Homogeénea

Catalisis Heterogénea

C.

El catalizador y los componentes de los

reactantes y productos estan en el
mismo estado fisico y s6lo permanecen
en una fase.

El catalizador estd wuniformemente
distribuido a lo largo del sistema y la
movilidad del catalizador es igual que

la de los otros componentes.

El catalizador actua por su masa y el
coeficiente de velocidad es proporcional
a la concentracion del catalizador en el

sistema.

a.

C.

Los catalizadores y los
componentes de los reactantes vy
productos estan en estados fisicos
diferentes o, si estan en el mismo

estado fisico, se encuentran en fases
diferentes.

El catalizador no se distribuye
uniformemente a lo largo del sistema y
del

diferente (normalmente baja) a la de los

la  movilidad catalizador es
otros componentes.

El catalizador actla por su
superficie y el coeficiente de velocidad
del

catalizador expuesta a la reacciéon como

es proporcional tanto al é&rea

a la velocidad de difusién de los

reactantes 'y productos sobre la

superficie del catalizador.

Existen distintos factores que pueden influir en las reacciones cataliticas

heterogéneas, siendo los mas importantes los siguientes: ¥

Temperatura y presion a la cual se lleva a cabo la reaccion.

Difusividad de los reactivos y productos.

Propiedades del catalizador

(tamafio

de particula, porosidad,

dimensiones de poro y caracteristicas de la superficie).

Efecto de la capa limite.

Energia de activacion de la reaccion superficial.

Las energias de activacion necesarias para la adsorcion y desorcion de

reactivos y productos fluidos.
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3.2.2. Técnicas en Catéalisis

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.

3.2.2.1. Catalizadores y su Preparacion
La naturaleza quimica de un catalizador determina en gran parte la reaccién
particular en que se puede usar, 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 orientacion 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 continuacién se enumeran los métodos de preparacidon de

catalizadores solidos en orden creciente de actividad: ™

e 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.

e 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.
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e Catalizadores Impregnados y Calcinados: se obtienen mediante la
impregnacion de un soporte, como la alidmina, 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.

e 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 més activa. En virtud de la precipitacion
simultanea del catalizador y el soporte, este método produce un

catalizador disperso de gran actividad.

e Catalizadores de Esqueleto: en este método se produce un catalizador
cuyo metal se encuentra en estado de suma actividad. Consiste en la
separacion por lixiviaciéon de un componente metadlico de una aleacion,

dejando una estructura de esqueleto del metal deseado.

La ultima etapa de la preparacion del catalizador es la activacion de las

particulas, requerido para catalizar una reaccion en particular.

3.2.3. Promotores

Se ha demostrado que la incorporacion de un segundo componente
(promotor) a un catalizador intensifica la actividad de éste en mayor grado
del que podria predecirse por el simple efecto aditivo. Estos compuestos se
pueden incorporar al catalizador en cualquier etapa de su procesamiento
quimico, y por lo general aumentan la actividad del mismo, pero ciertos

promotores se agregan para retardar reacciones laterales indeseables. (2
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3.2.4. Soportes

En general, el término soporte denota una sustancia inerte que sirve de
sosten del catalizador. Si tal sustancia acelera o retarda la reaccién, deja de

ser soporte.

Con frecuencia, los materiales utilizados como soporte del catalizador son
solidos porosos que proporcionan una mayor superficie de contacto y una

distribuciéon mas uniforme por unidad de peso del catalizador. ' ?

Los soportes usuales son la tierra de diatoméaceas, la piedra pomez, la
porcelana, el gel de silice, asbesto, alumina, carbon vegetal, vidrio, cuarzo,
caolin, silicatos, sulfatos de magnesio y bario, zeolitas, magnesia y

bauxita.®
3.2.5. Envenenamiento y Regeneracion

Hablando de reacciones cataliticas, se da el nombre de veneno a la
sustancia que dificulta o impide la acciéon de un catalizador, al reducir o
destruir totalmente su actividad. Los venenos producen su efecto maximo
alin en cantidades muy pequefias y en muy bajas concentraciones con

respecto al catalizador.

En algunas ocasiones, los reactivos y los productos se consideran como
inhibidores. EI mecanismo mediante el cual ejercen su efecto consta de los
siguientes pasos: enmascarar los centros activos, cambiar la selectividad del
catalizador, catalizar reacciones laterales indeseables, ejercer un bloqueo
fisico de los poros y/o cubrir sitios activos con depdsitos inertes como

carbono, y cambiar la estructura del catalizador.®
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El envenenamiento puede ser permanente (irreversible), o temporal que
desaparece con algun tratamiento. El efecto es caracteristico de sistemas
heterogéneos y comunmente es producido por cantidades pequefias de

impurezas contenidas en los reactantes.

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, duracién, resistencia fisica, resistencia al
choque térmico, facil preparacion, facilidad de regeneracién y resistencia al

envenenamiento.®

3.2.5.1. Regeneracion de Catalizadores coquificados

La desactivacion de catalizadores de zeolitas resulta principalmente de la
formacion de residuos carbonosos, normalmente conocidos como "coque".
El coque se presenta cerca de los sitios acidos Bronsted y se remueve
preferencialmente aquél que se encuentra en la superficie externa de los

cristales de la zeolita.®

Generalmente la formacién de depdsitos carbonosos y su acciéon en las
zeolitas depende, no s6lo de las caracteristicas del catalizador de zeolita,
sino también de la naturaleza de los reactantes involucrados y las

condiciones de operacion.® -9

La actividad del catalizador de zeolita envenenado puede regenerarse por la
combustion del coque a una temperatura elevada.*®Y Tal tratamiento de
oxidacion normalmente se hace con un flujo de aire u oxigeno, dependiendo

de las caracteristicas del coque y la estabilidad térmica del catalizador.
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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. Segun Moljord y
colaboradores*?, tres tipos de reacciones pueden tener lugar durante la
oxidacién de coque: (i) la condensacion de moléculas del poliaromatico, (ii)
la oxidacion de poliaromaticos en aldehidos, cetonas, acidos, y anhidridos,
y (iii) descarboxilacion o descarbonilacion de los compuestos oxigenados.
Asi mismo, revelaron que la eliminacion oxidativa del coque depende en
mayor proporcion de la composicion de la zeolita que de la composicion
del coque: los residuos de éste se oxidan méas facilmente en zeolitas que

tienen mayor cantidad de atomos de aluminio en su estructura.
3.2.6. Evaluacién Fisica de los Catalizadores

La extensidén 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 extensién

superficial.

El método de Brunauer, Emmett y Teller® sirve para medir superficies de
catalizadores mediante la adsorcion fisica de gases a una temperatura
préoxima a su punto de ebullicion. 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 estd 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
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Difraccion de Rayos X, entre otros métodos, y aprovechar estos informes

para investigar el mecanismo de catéalisis superficiales.
3.2.7. 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 reaccién catalitica y deben ser consideradas al realizar las

experiencias son: la temperatura, la presion y la velocidad espacial.

La velocidad espacial, en volumen, es el volumen de alimentaciéon medido
en condiciones normales, por unidad de volumen de catalizador por unidad
de tiempo, y se expresa comtUnmente en h™'. En forma anéloga, la velocidad
espacial, en peso, es el peso de alimentacién por unidad de tiempo por

unidad de peso de catalizador.

La caida de presion o6ptima permisible es un factor importante para
determinar el espesor del lecho de catalizador: conviene operar a grandes
velocidades masicas para reducir cuanto sea posible la resistencia de
pelicula alrededor de las particulas del catalizador, asi como una operacion
mas econdmica; sin embargo, esto puede crear inconvenientes debido al
costo excesivo de la fuerza eléctrica para la compresion, y el aplastamiento

y desintegracion de catalizadores fragiles.®
3.2.8. Adsorcion del Hidrogeno

El término de catalisis heterogénea esta intimamente relacionado con el de
adsorcién. La velocidad de adsorcion de las moléculas sobre las superficies
metalicas depende de factores tales como: la presién del gas o la
concentracion de moléculas en solucidon, el numero de sitios activos

disponibles en el metal y el tipo de adsorcién que ocurre.
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Se pueden

diferenciar por lo menos dos tipos de adsorcion: la adsorcion

fisica y la adsorcion quimica o activada. En la tabla N° 2 se encuentran las

diferencias entre las mismas.

Tabla N° 2: Diferencias entre la adsorcién fisica y quimica.**

Adsorcién Fisica

Adsorcidén Quimica

a. La entalpia de adsorcion es
inferior a 40000 Joule/mol.

b. La adsorcion sdlo es apreciable a

temperaturas inferiores a la de
ebullicidn del agua.
c. La cantidad de sustancia

adsorbida aumenta a medida que se
incrementa la presion del gas que se
adsorbe.

d. La cuantia de adsorcion sobre
una superficie depende mas de la
sustancia que se adsorbe que del
adsorbente.

e. La adsorcion no es activada.

f. Se

adsorbidas.

forman capas multiples

a. La entalpia de adsorcion es

superior a 40000 Joule/mol.

b. La adsorcion se produce a
temperaturas elevadas.
c. La cantidad de sustancia

adsorbida es limitada a medida que
la presion del gas que se adsorbe
aumenta.

d. La cuantia de adsorcion sobre

una superficie depende de |la

sustancia que se adsorbe vy del
adsorbente.

e. La adsorcidn es activada.

f. La adsorcién da a lugar, a lo

sumo, una monocapa.

3.2.9. Mecanismo de las Reacciones Catalizadas con Solidos

Las etapas involucradas en el mecanismo de las reacciones catalizadas con

sélidos son las siguientes:(®
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e Difusién de los reactivos desde el seno de la fase liquida hacia la
superficie y los poros del catalizador.

e Adsorcion de los reactivos en la superficie exterior y la interior de los
poros (centros activos).

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

e Desorcion de los productos hacia la fase liquida cercana a la superficie.

e Difusién de los productos desde los poros y las superficies exteriores

hacia el seno de la fase liquida.

Cada uno de los cinco pasos del proceso catalitico antes mencionado sufre

la influencia de uno o mas factores, incluyendo los siguientes:

e Factores de dinamica de fluidos, como la velocidad mésica.

e Las propiedades del catalizador, como el tamafio de particula, porosidad
y dimensiones de poro.

e Caracteristicas de difusion de los reactivos y productos liquidos.

e Las energias de activacion necesarias para la adsorcidon y desorcion de
reactivos y productos liquidos.

e La energia de activacion de la reaccién superficial.

e Factores térmicos como temperatura y caracteristicas de transporte de

calor.

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). Se han estudiado®® los efectos de la difusion
superficial del Hidrégeno en la conversion de m-xileno (isomerizacion,
hidrogenacion y desproporcion) y tolueno (isomerizacion y desproporcion)
en sistemas mixtos de NiS-Al,03-USY y NiS-Si0,-USY, respectivamente.
Los resultados obtenidos indican que el donante del H-difundido es el
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soporte NiS y en ausencia de la zeolita USY soOlo podrian obtenerse

conversiones muy limitadas.

De manera general, las reacciones cataliticas heterogéneas compuestas por
pasos consecutivos tienen un comportamiento transitorio. Por esto, se ha
estudiado®® un mecanismo simple qué consiste en los siguientes pasos: (i)
adsorcién del reactante A en el sitio activo del catalizador (S), (ii) reaccion

en la superficie, y (iii) desorcidon del producto (R):

A+S T AS (V1)
AS = RS (VIII)
RS &= R +S (1X)

Los resultados obtenidos fueron divididos en cuatro grupos, segun las

respuestas transitorias de las velocidades de adsorcidon y reaccion en la

superficie (Figura N° 2).

R ————————

Velocidad (r) —»

o]

(] t
Tiempo () ——

Figura N° 2: Representacion esquematica de cuatro tipos de respuestas:
(1) velocidad de adsorcion y (2) velocidad de reaccion en la superficie al

comienzo de la alimentacién del reactante.*®
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La adsorcion siempre debe tener una velocidad mayor al comienzo del
experimento en estado no estacionario. La figura N° 2(a) muestra que, si la
adsorcidn 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 numero de sitios activos libres se
reduce y la tasa de adsorcion disminuye rapidamente, hasta lograr el
equilibrio de adsorcidn. La reaccidn en la superficie es potencialmente lenta
pero acelerada por la concentracién alta en la superficie de las moléculas

del reactante formadas debido a la rapida adsorcion.

En el segundo ejemplo (figura N° 2(b)) la adsorcion es de nuevo el paso
mas rapido, aunque esta lejos del equilibrio y su velocidad es constante. La
reaccion en la superficie es bastante rapida para equilibrar los cambios de
concentracion causados por la adsorcién y para mantener su equilibrio. Se
pudo observar que la velocidad de adsorcion controla la velocidad de

reaccion en la superficie.

La figura N° 2(c) tiene una respuesta similar como en el segundo ejemplo
(figura N° 2(b)), pero la reaccion en la superficie es mucho més rdpida 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 reaccién en la

superficie nunca sobrepasa la de adsorcion.

La dltima figura N° 2(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 reaccién en la superficie disminuye la velocidad por el

consumo de la alimentacion de las moléculas del reactante en la superficie,
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por lo que la adsorcion es potencialmente mas lenta que en los casos

anteriores.

Se puede observar que después de la alimentacidon 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 del (los) siguiente(s)
paso(s), la proporcion del primer paso siempre afecta el (los) siguiente(s)

paso(s).(®

3.2.10. Catalisis Acida

Germain”) establecié que los hidrocarburos aromaticos y las olefinas son
bases débiles que poseen cierta afinidad por los protones. La mayoria de los
hidrocarburos pueden actuar como &acidos débiles o muy débiles y producir
protones por ruptura heteropolar del enlace C-H, pero estas propiedades se
hacen evidentes Unicamente en presencia de acidos o bases muy fuertes

empleados como catalizadores.

La adicion de un proton a un doble enlace puede presentarse por la
formacion de un enlace © 0 5. En el primer caso, el orbital s vacio del H se
combina con el orbital = lleno del doble enlace; y en el segundo caso, se
combina con un orbital lleno sp® de la terminal negativa del doble enlace
polarizado de acuerdo con la regla Markownikoff, formandose asi un idn

carbonio (Figura N° 3).

N/

c=cC

\c -C { w /'/ f
/

N\ X\
VRN

Figura N° 3: Estructura del ién carbonio

N
/

(17)
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En la quimica organica existe una diversidad de reacciones que se llevan a
cabo a través de la formacion de un i6n carbonio. En la figura N° 4 se

muestran algunas de ellas.

Reacciones de Hidrocraqueo

Reacciones de Isomerizacion T Reacciones de Deshidratacion
Reacciones de Craqueo — I O N —_— Reacciones de Hidratacion
- CARBONIO L
Transferencia de Hidrégeno l Transalquilacion de Aromaticos

Ciclacion

Figura N° 4: Reacciones Via 16n Carbonio en Zeolitas ®

Las formas protonadas de zeolitas son ampliamente usadas como
s6lidos?. La alta acidez, asi como también su alta estabilidad térmica
y quimica, son propiedades deseables para este tipo de catalizadores. En
general, cuando en la estructura la relacion Si/Al aumenta éstas

propiedades mejoran.

3.2.10.1. Acidos de Bronsted y Acidos de Lewis

Tanto Bronsted como Lowry concluyeron que:
e Un &cido es una sustancia de la cual se puede remover un proton.

e Una base es una sustancia que puede remover protones de un acido.

Las zeolitas acidas tienen las siguientes estructuras:
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Si -0 < Al - O - Si

R (.) ...... .

Si
Figura N° 5: Sitio Acido de Bronsted.*®

En la figura N° 5 se aprecia que el atomo de aluminio esta

completamente coordinado por atomos de oxigeno y tiene un protdn
asociado.

Las zeolitas 4cidas tienen la estructura que se muestra en la figura N° 6:

si si si
| | |

@) @) @)

Si === O === Si == O === Al === O === Sj === O - Si

@) @) H @)

Si Si Si

Figura N° 6: Estructura de las zeolitas acidas.®?

Las reglas electrostaticas de los enlaces dicen que la estructura mostrada en
la figura N° 6 deberia tener una acidez comparable con el acido

perclorhidrico. El grupo silanol por si s6lo no es acido. Sin embargo, el
= ——
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aluminio &cido de Lewis inmediatamente adyacente ataca a los electrones
del oxigeno silanol, induciendo una fuerte acidez al hidrdgeno del silanol.
El enlace entre el aluminio y el oxigeno silanol es mas débil que el enlace

Al — O — Si en las zeolitas no acidas.

Si === O === Al === O == Si

@)

Si

Figura N° 7: Sitio acido de Lewis.®

En la estructura anterior, el &tomo de aluminio no estd completamente
coordinado, ya que esta enlazado a tres (3) atomos de oxigeno en lugar de
cuatro (4). Los a&tomos de aluminio de este modo tienen un total de seis (6)
electrones de valencia en vez del maximo de ocho (8). Por lo tanto tiene el
potencial de aceptar un par de electrones de otras especies (bases de Lewis)
para complementar el octeto.

3.3. Hidrogenacién Catalitica de Aromaticos

La mayoria de los compuestos no saturados adicionan hidrégeno en
presencia de catalizadores metalicos del grupo VIII (Fe, Co, Ni, Ru, Rh, Pd,
Os, Ir y Pt) con soporte o sin él (metales finamente divididos u 6xidos
metalicos). La reaccion se lleva a cabo con los reactivos adsorbidos sobre
una superficie sdlida, donde estan probablemente sujetos por enlaces
hidrégeno-metal y carbono-metal, variando las condiciones de la reaccidn

con la naturaleza de los sustratos y de los catalizadores.*®
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Seglin Wang vy colaboradores®®

la hidrogenacion de hidrocarburos
aromaticos en metales pesados del Grupo VIII sobre soportes &cidos o no
acidos se ha estudiado extensivamente para clarificar la correlacidon 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 hidrogenacidn de tolueno y xileno.

El hidrégeno difundido en la superficie juega un papel importante en la
hidrogenacién de aroméaticos con catalizadores de metal soportados. Por
ejemplo, la alumina es activa para la hidrogenacion de benceno debido al
hidrégeno difundido que se introduce en el catalizador de platino soportado
con alumina. Adicionalmente, se encontré que el efecto de sinergia sobre
varias mezclas mecénicas de Pt-Al,03 y Al,O3 en la hidrogenacién de
benceno, proviene del hidrégeno difundido que emigra de la superficie de
metal hacia la superficie del diluyente y-Al,O3; e hidrogena el benceno
adsorbido. Ademd&s, se observdo una mayor actividad al hidrogenar
benceno, tolueno y xileno sobre catalizadores de paladio o platino
soportados con acidos comparados con la de los no acidos; esta conducta se
atribuye a la difusidon superficial de hidrégeno en la regién de interfacial

del metal soportado.

3.3.1. Objetivos Industriales

La hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos es de interés tanto para la
industria de la refinacién como para la industria quimica. En el primer caso
se puede citar la remocion de aromaticos de las fracciones de kerosén para
mejorar la calidad de los combustibles de aviacion. En la industria quimica
una de las aplicaciones es la hidrogenacion del benceno para la obtencidn
de ciclohexano, que se usa principalmente en la sintesis de nylon 66. En la
tabla N° 3 se presenta un resumen de las principales aplicaciones en la

refineria.
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Tabla N° 3: Reacciones de hidrogenacién de aromaticos que se

llevan a cabo en las refinerias.(*®

Corte Procedencia Objetivo Uso Final
] ] Destilacion directa o
Gasolina Especial Menos Toxico Solventes
del Crudo
Corte Procedencia Objetivo Uso Final
] Destilacion directa Mejorar la .
Kerosén - Combustible
del Crudo Combustidn
] Destilacion directa Mejorar la Combustible
Gasdleo . )
del Crudo Combustidn Diesel
Destilacién y .
. . o Parafinas
Parafinas Separacion del Menos Toxico o
Medicinales
Crudo

3.3.2. Clasificacion de los Catalizadores

La hidrogenacion catalitica es el método convencional para eliminar o
reducir los hidrocarburos aroméaticos de los derivados del petréleo como

kerosén, destilados medios, solventes parafinicos, etc.

Los catalizadores de Pt, Pd o Ni soportados son muy activos a moderadas
temperaturas durante el proceso de hidrogenacion. Estudios acerca de la
hidrogenacion competitiva de benceno y tolueno sobre diferentes metales
del grupo VIII, reflejan un incremento en la relacién de las constantes de
adsorcion 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 alimentacién. No obstante, se han obtenido
catalizadores metalicos soportados sobre zeolitas con muy buena resistencia

al envenenamiento por azufre.
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En la tabla N° 4 se presentan los catalizadores comlUnmente utilizados en

hidrogenacion:

Tabla N° 4: Catalizadores empleados en Hidrogenacion.

(13)

TIPO DE CATALIZADOR

DESCRIPCION

Catalizadores Soportados

Ni
Pd sobre alimina o silica
Pt
Sulfuro de Ni - Mo/ ALLO;
Sulfuro de Ni - W/ ALO;

Catalizadores MBsicos

Ni aglomerado en pastillas
Ni / Rarey

Catalizadores Solubles

Conpuesto de Ni + reductor
organonretalico

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° 5 se presenta las impurezas mas frecuentes

que se encuentran presentes en las cargas y su efecto sobre la actividad

catalitica.

Tabla N° 5: Efecto de impurezas sobre las propiedades de los catalizadores

de hidrogenacién de aromaticos.*®

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

3.3.2.1. Estructura y actividad de catalizadores de metal

soportados

La hidrogenacion de benceno en fase gas se ha usado como la reaccidn de
prueba en varios estudios de estructura y sensibilidad en las reacciones

cataliticas.

Dorling y colaboradores'®® encontraron que la actividad especifica era
constante para un rango de dispersiones de platino sobre silice a las mismas
condiciones; asimismo, era independiente del tamafio de cristal de platino
en el rango 10 a 50 A, de la naturaleza del soporte (silice o alimina), o de
la eleccion del complejo de platino usado en la preparacion del
catalizador.®® 2% Sin embargo, el platino ultra-dispersado (tamafio <10 A)

parece ser menos activo.?®

Los primeros estudios de hidrogenacion de benceno sobre niquel soportado,
demuestran que los cristales pequefios pueden tener mayor actividad
especifica que los cristales de niquel de mayor tamafio. Investigaciones
subsecuentes reportaron una actividad especifica constante a pesar de los
cambios en el contenido de niquel®®?” o el grado de sinterizacién. Sin
embargo, se observé que la actividad especifica maxima en catalizadores
de niquel/silice, que contienen cristales de niquel de 12 A de tamafio
promedio, es independiente del soporte elegido, especialmente a bajas

concentraciones de niquel.
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El Pd es el tercer metal de importancia en la hidrogenacidn catalitica; sin
embargo, las posibles influencias en la actividad especifica debido a la

variacion en el tamafio de cristal y a otras variables son poco conocidas. ?®

Moss y colaboradores®® midieron la quimiadsorcién de CO e H;, en dos
series de catalizadores de Pd/Silice, reducidos a 300 6 450 °C y conteniendo
0,5 a 25% de Pd. Encontraron que la densidad maxima de las moléculas de
CO adsorbidas, bajo las condiciones definidas, esta relacionada
estrechamente con el numero de &tomos expuestos en la superficie,
observando que un incremento en el contenido de Pd sd6lo aumentaba el
tamafio del cristal, pero no al parecer la distribucién de los planos
expuestos. Finalmente, concluyen que la actividad disminuye con el
aumento de la temperatura de reduccion, independientemente del soporte
utilizado. EIl efecto de la temperatura de reduccidon sobre la actividad
especifica puede ser explicado por: (i) la variacion de la estructura de la
superficie del soporte, (ii) el efecto de los activadores o inhibidores y (iii)

la interaccion entre los cristales del paladio y el soporte.
3.3.2.2. Alumina como soporte

Las aluminas 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

€.,

cristalograficas, siendo las fases “y” y “m” las de mayor importancia

catalitica. Asi como lo demostrdo Maciver en 1963, las fases de las aluminas

€., (13 2

Y’y “m” poseen distintas propiedades, como por ejemplo la fase “n

desarrolla las mayores &areas superficiales de aproximadamente 250 m?/g,

(13 2

por el contrario la fase “y” so6lo puede llegar a tener un area maxima de 200
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m?/g, siendo consecuentemente mayor la actividad catalitica para la alimina

“n” que para la “Y”‘(ZQ)

La estructura de una aliumina depende del estado de hidroxilacion en el cual
se encuentre. El estado inicial en el proceso de transformacion de las
aliminas parte desde los sistemas de aluminio completamente hidroxilados
(AI(OH)3), estos sistemas pueden tener las siguientes formas
cristalogréaficas: Bayerita, Gibbsita y Nordstrandita. Bajo condiciones
especificas de preparaciéon que restringen la incorporacién de grupos
hidroxil o por deshidroxilacion térmica del estado inicial (AI(OH)3), se
forman entonces los grupos oxihidroxidos: Bohemite y Diaspore. Una
mayor deshidratacion y rearreglos estructurales resultan en la formacion de
varios oxidos de aluminio Al,03. Eventualmente se forma la fase a-Al,03 a
altas temperaturas siendo éste el estado més estable de todo el proceso, pero

el de menor actividad catalitica.®%

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

de bajas temperaturas.

Las aliminas mas importantes para el uso en las actividades cataliticas son
las aliminas de bajas temperaturas (y y n). 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.®Y

Una gran cantidad de estudios y trabajos de modelaje concernientes a los

sitios activos, identifican por lo menos cinco posibles defectos distintos
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sobre la superficie de las aliminas de transicidon. 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. %

3.3.2.3. ZSM-5 como soporte

El término zeolita engloba a un gran nimero de minerales naturales y
sintéticos que presentan caracteristicas estructurales comunes. Ello consta
de un esqueleto cristalino formado por la combinacién tridimensional de
tetrahedros TO,4 (T=Si,Al,B, Ga, Ge, Fe, P, Co, ...) unidos entre si a través
de 4tomos de oxigenos comunes®?). La estructura presenta canales y
cavidades de dimensiones moleculares en los cuales se encuentran los
eventuales cationes de compensacion, moléculas de agua u otros adsorbatos

y sales®®).

Este tipo de estructura microporosa hace que las zeolitas presenten una
superficie extremadamente grande en relacion con su superficie externa. La
microporosidad de estos solidos es abierta y la estructura permite la
transferencia de materia entre el espacio intracristalino y el medio que lo
rodea. Esta transferencia estd limitada por el diametro de los poros de la
zeolita ya que sélo podréan entrar o salir del espacio intracristalino aquellas
moléculas cuyas dimensiones sean inferiores a un valor critico, el cual varia

de una zeolita a otra.

En 1972 Mobil Oil Corporation®* introdujo una nueva zeolita con un alto
contenido de silice llamada ZSM-5, que cada vez tiene mas importancia
como catalizador en un gran nimero de reacciones comerciales, tales como:

conversion de metanol y etanol a gasolinas y aromaticos, isomerizacion de
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xilenos, desproporcionalizacién de tolueno, alquilacion de benceno vy

tolueno, aromatizacién de olefinas, etc.

La zeolita ZSM-5 o también clasificada como una zeolita del grupo
pentasil, es una zeolita con simetria ortorrombica, que posee una alta
selectividad de forma y tiene un alto porcentaje de silicio (relaciéon Si/Al
comprendida entre 20 e infinito).®® La alta selectividad que posee este tipo
de zeolita se debe principalmente a que la mayoria de los sitios activos
estan presentes en los poros intracristalinos o cavidades de dimensiones

moleculares.

Las propiedades que hacen a la zeolita ZSM-5 tan importante para las
aplicaciones industriales son: su excepcional alto grado de estabilidad
térmica y &cida, su alta selectividad en ciertas conversiones cataliticas, la
gran cantidad de sitios activos, el arreglo espacial y el tamafio de los

canales y poros.(®

La estructura ortorrombica de esta zeolita, puede presentar los siguientes
pardmetros de celda unitaria que pueden ser influenciados por la relacion
Si/Al:

a=20,10 - 20,07 A b=19,90 - 19,86 A c=13,40- 13,36 A

La estructura de esta zeolita presenta dos sistemas de canales elipticos que
se entrecruzan, uno de los cuales es rectilineo y el otro sinusoidal, estos

canales estan definidos por anillos de 10 miembros, lo cual representa un
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didmetro suficiente para adsorber moléculas de aproximadamente 6 A de
diametro. (Ver figura N° 8).

Figura N° 8: Estructura de la Zeolita ZSM-5.G%

Algunas de las propiedades de la zeolita ZSM-5 varian con la composicion
de la zeolita (relacion Si/Al), segln lo establece Olson y colaboradores®”
en sus investigaciones. En diferentes aplicaciones se requieren ciertos
rangos de composicién para favorecer asi ciertas propiedades de las zeolitas
ZSM-5, como son: capacidad de intercambio idénico, actividad catalitica e
hidrofobicidad.

e Intercambio Idénico: es bien conocido que la capacidad de intercambio
ionico de wuna zeolita es proporcional al contenido de aluminio
tetraédrico en la estructura, ya que a medida que existan mas de estos
elementos en la zeolita, es necesario que exista una mayor cantidad de

cationes de compensacién para mantener la neutralidad en la estructura.

e Propiedades Cataliticas: el hidrégeno presente en la zeolita promueve
las reacciones de catalisis acida y esta actividad acida generalmente se
origina con los protones asociados con el aluminio negativamente cargado.
Se ha demostrado que la actividad catalitica es una funcion lineal del
contenido de aluminio, concluyéndose asi que la actividad por atomo de

aluminio es constante.

e Hidrofobicidad: se ha llegado a demostrar que el grado de
hidrofobicidad que presenta una zeolita es dependiente de la relacion Si/Al
presente en la zeolita. Para la ZSM-5, existe una relacion lineal entre la

cantidad de agua adsorbida y el contenido de aluminio en la estructura.




Revision Bibliografica 32

S -

Ciertas propiedades de las zeolitas ZSM-5 no son dependientes del
contenido de Aluminio en la misma, pero dependen principalmente de la
estructura de la zeolita. Estas propiedades son: los patrones de difraccion

de los rayos X, el tamafio y el volumen del poro.
3.3.3. Aspectos Termodinamicos

La termodindmica de la adicion de hidrégeno a hidrocarburos insaturados y
aromaticos indica que; a presion atmosférica, se obtienen equilibrios
favorecidos por debajo de 200 °C; no obstante, la hidrogenacién es posible
a presion elevada y a una temperatura superior a los 500 °C. A menos de
100 °C, las reacciones de hidrogenacion son irreversibles y fuertemente
exotérmicas. Las exigencias termodinamicas limitan las gamas de presion y
temperatura para obtener las transformaciones completas, pero
generalmente, es preferible trabajar a bajas temperaturas y a presiones

elevadas.®®

En el proceso de hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos, los enlaces H-
H y C=C son destruidos y reemplazados por los enlaces C-H y un enlace C-

C. La reaccidn tipica de hidrogenacién de benceno, tolueno y etilbenceno es

@+ 3H, ——» O (X)

la siguiente:

Ciclohexano
CH; CH;
@ + 3H, ——» O (X1)
Tolueno Metilciclohexano
CH,-CHs CH,-CHj
+ 3H —F—— (XIT)

Etilbenceno Etilciclohexano
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Estas reacciones son altamente exotérmicas, liberandose 49,25 Kcal/mol
(X); 48,95 Kcal/mol (XI) y 48,18 Kcal/mol (XII) de aroméatico convertido a
25 0c.(1%)

3.3.3.1. Efecto de la Temperatura

El proceso de cambio quimico va siempre acompafiado por el
desprendimiento o la absorcion de calor, lo que influye no s6lo en la
velocidad de reaccion sino también en la conversion de equilibrio y la
composicion del producto.’) Para reacciones exotérmicas, cuando se
incrementa la temperatura se aumenta la velocidad de la reacci6n pero se
afecta inversamente el equilibrio. Por esto es importante balancear la

posicidn de equilibrio més favorable con la mayor velocidad.

El mecanismo de la reacciéon cambia con la temperatura, por ejemplo, un
cambio en la etapa controlante de la velocidad, de la reaccion quimica a la
difusién. 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 difusién es casi
siempre menos sensible a la variacidon de la temperatura que a la constante

de la velocidad.
3.3.3.2. Efecto de la Presioén

El efecto de la presion es importante en las reacciones en fase gaseosa. El
cambio de presidn influye también en la energia de activacién de algunas
reacciones. La conversion de equilibrio y la composicion del producto de
las reacciones en fase gaseosa se ve afectada por la presion cuando la

cantidad de moles varia en funcidn del progreso de la reaccion. Por ende,
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cuando la reaccion directa va acompafiada de un aumento en la cantidad de
moles, la conversion se ve favorecida por las presiones bajas hacia el final
de la reaccidn. La situacion inversa es valida cuando el numero de moles

disminuye con la reaccion.®

En vista del efecto de presion observado, con frecuencia se prefiere
efectuar las reacciones en fase gaseosa dentro de reactores tubulares en los
qgue se imponga un perfil de presién 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, la hidrogenacion de hidrocarburos
aromaticos en fase liquida se ve favorecida por un aumento de presion, ya
que se genera un incremento en la concentracidon de hidrogeno en la fase
liguida y por consiguiente sobre la superficie del catalizador. La presién del
hidrégeno se puede variar desde la atmosférica hasta valores tan altos como
50 MPa, esto puede afectar la velocidad de reaccion y distribucidon de
productos.*®

3.3.4. Aspectos Cinéticos

El estudio cinético de una reaccion establece las relaciones que existen
entre la composicién del sistema reactivo y el tiempo o entre las diferentes
concentraciones. El estudio cinético de la hidrogenacién de aromaticos

comprende la determinacion de:*®

e EIl modo de activacion.

e La localizacion.

e La naturaleza de las formas activas intermedias.
e La cinética formal.

e El esquema de la reacciodn.




Revision Bibliografica 35

S -

e EIl mecanismo.

Frecuentemente, las reacciones heterogéneas requieren la
presencia de un catalizador no soluble en la masa
reaccionante, casi siempre un solido finamente dividido,
depositado sobre un soporte poroso. En este caso la reaccion
entre el aromatico y el hidrogeno 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 rapidas, la
velocidad de reaccidén es controlada por los fendmenos de
transferencia de masa. En este caso, se distinguen dos tipos
de difusién: 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 activaciéon, un
cambio de los oOrdenes de reaccién con respecto a los
reactivos y modificacion de la selectividad en productos
deseados. Si el orden de la reaccion respecto al aromatico
estad proximo a cero ocurre una adsorcion fuerte; para el
hidrégeno generalmente el orden esta muy cerca de uno. Los
valores de energia de activacion aparente estan comprendidos
entre 5 Kcal/mol y 14,5 Kcal/mol.(*®

3.3.5. Influencia de diferentes diluyentes en el catalizador de

Pt/Al,O3 en la hidrogenacién de benceno, tolueno y o-xileno
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Wang y colaboradores®®® investigaron el impacto de diferentes tipos de
diluyentes en la actividad catalitica, asi como la correlacion entre la
naturaleza del diluyente y su distribucién a la conversion global. Con este
proposito, realizaron la hidrogenacion de benceno, tolueno y o-xileno sobre
una mezcla mecénica granular o polvorienta de una fase de metal activa
(Pt/Al,03) y un diluyente (receptor del hidrogeno difundido en la
superficie). Los diluyentes empleados fueron la silice inerte, y-alimina,
MgO, zeolitas, AIMCM-41, y trioxido de tungsteno soportado en y-aliumina.
El experimento se llevo a cabo en un microreactor de pulsos de acero
inoxidable a una presion de 2,2 bar con un flujo constante de hidrogeno
gaseoso igual a 50 ml/min, 40 mg del catalizador diluido o 20 mg del
catalizador puro pre-reducido con hidréogeno a 500°C durante 3 horas.
Seguidamente se hizo la inyeccién de 0,8 microlitros del aromatico en el

catalizador a través de una microjeringa.
3.3.5.1. Silice inerte como diluyente

Las conversiones del benceno, tolueno y o-xileno en la reaccion de
hidrogenacion a 250°C sobre de Pt/Al,03 y Pt/Al,O3 diluido con silice se
comparan en la tabla N° 6.

Se puede observar que el Pt/Al,0; exhibe actividad considerable para la
hidrogenacion de benceno vy alquil-bencenos. Con el aumento de
sustituyentes metilo en las moléculas del reactante, la conversion aromatica
disminuye gradualmente, lo cual concuerda con estudios anteriores®®.
Cuando el Pt/Al,03 es diluido con silice inerte, su actividad aumenta

aproximadamente 5%.

Tabla N° 6: Resultados de la hidrogenacion de benceno, tolueno y o-xileno
a 250°C sobre Pt/Al,03 y Pt/Al,O5 diluido con silice.??
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Oorrpos_icién del Conversion (%) a
Catalizador Benceno Tolueno o-Xileno
Silice 0 0 0]
PYALO, 338.8 34.2 27.4
PY/ALO;+silice (G) 43.6 39.5 323

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

G: mezcla granular mecanica PYALO; vy €l diluyerte.

Se ha demostrado que no existe difusion superficial de hidréogeno en la
region entre Pt/Al,03 y la silice inerte; por lo tanto, el aumento de la
conversion que muestra el catalizador diluido con silice (ver Tabla N° 6) no
debe atribuirse a este fendmeno. Adicionalmente, la conversion lograda del
catalizador podria aumentarse prolongando el tiempo de contacto del

material aromatico con la superficie del catalizador.
3.3.5.2. Sélidos acidos y basicos como diluyentes®?

En la hidrogenacién de aromaticos, la actividad catalitica global de Pd o Pt
soportada con solidos acidos involucra dos partes: una es la contribucién de
la superficie de metal, y la otra son los sitios acidos donde el hidrégeno

difundido podria reaccionar con la molécula aromética adsorbida.

Los sélidos &cidos escogidos como diluyentes para Pt/Al,03 fueron US-SSY
y HAIMCM-41, mientras que el MgO fue empleado como diluyente basico.
Los resultados de la hidrogenacién de benceno, tolueno y o-xileno a 250°C
sobre los catalizadores de Pt/Al,0;3; acido-diluidos y basicos-diluidos se

muestran en las tablas N° 7 a la N° 9, respectivamente.

Tabla N° 7: Resultados de la hidrogenacion de benceno a 250°C sobre

catalizadores de Pt/Al,O5 diluidos con acidos y bases. ?%
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Compasicion del Conversion Distribucion de productas (% molar)
Catalizador (%) Ciclohexano | Metil-ciclopentano|  Benceno
US-SSY 0 0 0 100
PYALO+US-SSY (P) 773 76.1 12 27
PYALO+US-SSY (G) 75.4 74.4 1 24.6
HAIMCMA41 0 0 0 100
PUALO,+HANMCMHAL (P) 726 72.6 0 27.4
PUALO,*HAMCM-41 (G) 721 72.1 0 27.9
MO 0 0 0 100
Pt/ALO+HVHO (G) 30.1 3.1 0 60.9

G: mezcla granular mecanica de PYALO; v el diluyente.
P: mezcla polvorienta mecanica de dos componertes.

Tabla N° 8: Resultados de la hidrogenacion de tolueno a 250°C sobre

catalizadores de Pt/Al,O; diluidos con acidos y bases. %

Composicion del Comersion Distribucion de productos (% molar)
Catalizador (%) Metil-ciclohexano| Dimetil-ciclopentano| ~ Tolueno
US-SSY 0 0 0 100
PYALO;+US-SSY (P) 718 69 2.8 28.2
PYALO+US-SSY (G) 72.1 69.7 2.4 27.9
HAIMCMHAL 0 0 0 100
PYALO+HAIMCMHAL (P) 63.1 63.1 0 36.9
PYALO+HAIMCM-A41 (G) 62.6 62.6 0 37.4
MoO 0 0 0 100
PYALO;+MgO (G) 36.6 36.6 0 63.4

G: mezcla granular mecanica de Pt/ALGO; con el diluyente.
P: mezcla polvorienta mecanica de dos componentes.

Tabla N° 9: Resultados de la hidrogenacion de o-xileno a 250°C sobre

catalizadores de Pt/Al,O; diluidos con &cidos y bases.?%
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Composicion del Conversion Distribucion de productos (% molar)
Catalizador (Y9 Hidro. Isomer. ° Despro. © | o-Xileno
US-SSY 4.9 0 3.3 1.6 95.1
PUALO,*US-SSY (P) 635 62.8 0.4 traza 36.5
PY/ALO+US-SSY (G) 65.3 64.7 0.6 traza 347
HAMCM41 0 0 0 0 100
PUALO+HANCVHAL (P) 46.4 46.4 0 0 53.6
PUALO+HANCMHAL (G) 45.9 45.9 0 0 54.1
MO 0 0 0 0 100
PUALO, NGO (G) 29.3 20.3 0 0 70.7

& Productos de Hdrogenacion: dimetil-ciclonexano y trimetil-ciclopentano

b Productos de Isomerizacion: mmileno y p-xileno

¢ Productos de Desproporcion: tolueno y trimetil-benceno.
G: mezcla granular mecanica de Pt/ALO; con €l diluyente.

P: mezcla polvorienta mecanica de dos componentes.

En las tablas 7-9 puede observarse que la conversion de benceno, tolueno u
o-xileno con el catalizador diluido con US-SSY es mayor que con el
catalizador diluido con HAIMCM-41, pero ambos son mucho mas activos
que los catalizadores diluidos con silice (Tabla N° 6), a pesar que los dos
solidos acidos son inactivos para la hidrogenacion a las condiciones
utilizadas. Estos fendmenos pueden observarse tanto en las mezclas

polvorientas como en las granulares.

Teniendo en cuenta la distribucién del producto, se encuentra que los
productos de hidrogenacion sélo aparecen al emplear el catalizador diluido
con HAIMCM-41, mientras que los productos derivados aparecen al utilizar
el catalizador diluido con US-SSY. Por ejemplo, el metil-ciclopentano se
forma en la hidrogenacion de benceno, el dimetil-ciclopentano en la de
tolueno, y los isémeros y productos de desproporciéon en la de o-xileno. La
reaccion de hidrogenacion en los sitios acidos para el catalizador diluido

con acido puede expresarse esquematicamente en figura N° 9.
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Figura N° 9: Esquema de la hidrogenacién de benceno utilizando un

catalizador diluido con acido.?%

En la figura se observa que la molécula de hidrégeno se adsorbe primero en
los sitios de platino y entonces se disocia en atomos e iones de hidrdgeno.
Estas especies de hidrégeno se difunden hacia el soporte Al,O3, cruzan la
interfase entre Pt/Al,O3; y el material s6lido acido, y finalmente emigran a
los sitios &cidos. Entretanto, las moléculas de benceno son adsorbidas en
los sitios acidos en forma de iones de carbono y son hidrogenadas por el

hidrégeno difundido.

Cabe destacar que la presencia de mayor cantidad de sitios acidos en los
catalizadores de US-SSY que en los catalizadores de HAIMCM-41 aumenta
la actividad del catalizador diluido con US-SSY; sin embargo, se presume
que la existencia de sitios acidos fuertes es la causa de la produccion de
alquilpentanos y productos de isomerizacién y desproporcion. (ver tablas N°
7-9). Al emplear los catalizadores diluidos con MgO, un sélido basico
conocido, no se observa un aumento de las conversiones en comparacion

con las obtenidas al utilizar catalizadores diluidos con solidos acidos, ya
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que la superficie de un sélido basico es donadora de electrones al igual que
los reactantes aromaticos, lo que origina una pobre capacidad de adsorcién

de estos dltimos.
3.3.5.3. WO3/Al,03 como diluyente
La tabla N° 10 muestra la conversion de benceno, tolueno y o-xileno en las

reacciones de hidrogenacion a 250°C empleando catalizadores diluidos con
WO3/Al,0s3.

Tabla N° 10: Resultados de la hidrogenacion de benceno, tolueno y o-
xileno a 250°C sobre catalizadores diluidos con WO3/Al,05.2%

Conposicion  dd i 4 a
Catalizedor Coversion (%9 :
Benceo Tolueo o-Xileo

Y—ALO; 6] o o)

WO,/ALO, 0 /6 o)
PY/ALOAWOY/ALO; (P) 65.8 62.2 52.1
PY/ALO+WOL/ALO; (G) 63.3 60.1 48.6
PYALO+y-ALO; G) 49.9 475 36.1
PU/AILO WO/ AILO, (PO 522 465 381
Pt-WO,/ALO, 35.7 337 25.5

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

b Lanmuestrafue olbtenidapor cd cineci on de PYALO; HWOY/ALO; (P) enare
a500°C durate 10 horas.

G mezclagranu a mecanicade PYALLO; cond diuyerte

P: mezcl apol vori ertamecani cade dos conmponertes.

Comparando estos valores con los resultados de la Tabla N° 6, se encuentra

que las mezclas polvorientas y granulares de Pt/Al,03 y WO3/Al,03 exhiben
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una mayor actividad que las diluidas con silice, considerando que el
WO3/Al,03 es inerte a la temperatura de reaccion.

Por otro lado, con la adicidon de y-Al,03 en Pt/Al,03, la actividad catalitica
global es mayor que la del catalizador diluido con silice, pero a su vez
menor que la del catalizador diluido con WO3/Al,03; este resultado muestra
que, el hidréogeno difundido activado por la fase de metal, también puede
hidrogenar el aromatico adsorbido en y-alumina, que por si solo es inactivo.
Sin embargo, si la mezcla polvorienta de Pt/Al, 03 y WO3/Al,03 se calcina,
entonces su actividad disminuye en comparacion con la no calcinada;
ademas, la introduccion de WO3/Al,03 al Pt por impregnacidén, seguida por
la calcinacién, no causa ningin aumento en la conversion aroméatica. Muy
similar al sélido acido, el WO3/Al, O3 como diluyente para Pt/Al,O3 produce
un notable aumento en las conversiones de la hidrogenacién de aromaticos
(Tablas N° 6 y 10).

Sobre los catalizadores diluidos con WO3/Al,03, el WO3; podria reducirse
en parte por el hidrégeno difundido de los centros de Pt vecinos,
formandose oxigenos vacantes que podrian ser los sitios activos para la
hidrogenacion. La figura N° 10 muestra el esquema de hidrogenacion de

benceno en las vacantes de oxigenos para el catalizador diluido WO 3/Al,03.

Figura N° 10: Esquema de la hidrogenacion de benceno utilizando un
catalizador diluido con WO3/Al,03.(2%
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El hidrogeno difundido en los sitios de platino, emigra a la superficie de las
especies de WO3; en Al, O3 como soporte, y forman vacantes de oxigeno que
podrian ser los receptores de electrones para poder deslocalizar el electron
n en el anillo del benceno. Asi, las moléculas arométicas activadas en las
vacantes de oxigeno podrian hidrogenarse por el hidrogeno difundido a la

temperatura de reaccién.

En conclusion, la actividad global del catalizador diluido con WO3/Al,03
pudiera atribuirse a las siguientes tres contribuciones: la primera es la
contribucion de Pt/Al,03, la segunda son las vacantes de oxigeno en el

diluyente, y la tercera es y-Al,03, el soporte utilizado para el WOs.

3.3.6. Influencia de grupos sustituyentes en la hidrogenacion de

compuestos aromaticos®?

Toppinen realizé dos experimentos empleando un catalizador comercial de
niguel soportado con alumina para determinar experimentalmente las
velocidades de hidrogenacién de nueve compuestos aromaticos: el benceno,

tolueno, etilbenceno, o- ,m- y p-xileno, cumeno, mesitileno y p-cimeno.

En el primer experimento, las particulas del catalizador cribadas (0,42-0,59
mm) se colocaron en un reactor de lecho de goteo a escala laboratorio. Las
condiciones de reaccion fueron: presion= 20-40 bars y temperatura= 75-115

°C. Los compuestos utilizados fueron el tolueno, cumeno y mesitileno.

El segundo experimento se llevd a cabo a las mismas condiciones de
presion pero a 95 y 125 °C de temperatura. El catalizador extrudado

(longitud de particula promedio 3 mm, diametro 1 mm) fue colocado en un
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reactor de laboratorio agitado, al cual se alimentaba hidrégeno de manera

continua.

Pudo observarse que, aunque las diferencias en las velocidades de
hidrogenacién de los distintos compuestos aroméaticos fueron relativamente
pequefias, la reactividad disminuye al incrementar el tamafio y el nUmero de
sustituyentes en el anillo bencénico. Ademas, las posiciones relativas de los
sustituyente afectan la velocidad de la reaccion. La velocidad de
hidrogenacién del benceno y los alquilbencenos monosustituidos decrece
en el siguiente orden: benceno >>tolueno>etilbenceno>cumeno. El benceno
trisustituido (mesitileno) tiene menor velocidad de reaccién que los
compuestos disustituidos (xilenos). Por consiguiente en mezclas aromaticas,
la velocidad de hidrogenacién de los compuestos menos reactivos se detiene
en presencia de los compuestos mas reactivos. Por otro lado, la reactividad
de bencenos disustituidos disminuye en el siguiente orden: para> meta>
orto. 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.

3.3.7. Influencia del soporte en la Hidrogenacién de compuestos

aromaticos

Vasiur y colaboradores® estudiaron la hidrogenacion 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. EIl tolueno
alimentado fue calentado a una temperatura entre 100-150°C a presidn
atmosférica. Las condiciones del H, y el Tolueno fueron Py,=680 Torr y
PTolueno= 50 Torr.
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Los resultados obtenidos muestran que el uso de los dos ultimos Oxidos
acidos (SiO,-Al,03 y TiO;) puede reforzar marcadamente la actividad, pero
disminuye a medida que se agregan grupos metilicos. La conversion
obtenida disminuye en el siguiente orden: benceno>tolueno>p-xileno>m-
xileno>o-xileno; mientras que las diferencias observadas fueron mucho
mayores en el Pd/MgO que en Pd/SiO;,-Al,03 y Pd/TiO,. Esta tendencia se
atribuye al efecto relacionado con la adicion de grupos metilo sobre el
anillo aromético. La reaccién fue de primer orden en H, y de orden cero
para el tolueno; el valor promedio de la energia de activacion fue 11,8

Kcal/mol.

3.3.8. Funcién acida de los catalizadores en la hidrogenacién de

aromaticos

Wang y colaboradores?) sintetizaron una serie de materiales mesoporosos
Al-MCM-41 con proporciones diferentes de Si/Al para investigar las
actividades cataliticas para la hidrogenacion de benceno, tolueno y o-xileno
en un reactor de pulso. Los autores demostraron que el nimero total de
sitios &cidos disminuye con el aumento de la relacion de Si/Al.
Adicionalmente, encontraron que la introduccién de platino en el material
Al-MCM-41, disminuye en pequefia proporcion el numero de acidos totales.
Proponen que, ademas de los sitios de metal, los sitios acidos en la regidn
interfacial metal-acido son también sitios activos para la hidrogenacion. Al
estudiar la hidrogenacién de benceno empleando el catalizador de Pt/HAI-
MCM-41-3, se observé que solo se obtenia ciclohexano (conversion entre 6
— 78 %) en un rango de temperatura de 150 a 280 °C; asimismo, para la

hidrogenacion de tolueno y o-xileno, obtuvieron metilciclohexano vy
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dimetilciclohexano, respectivamente. Por el contrario, no detectaron
cantidades apreciables de producto al emplear estos catalizadores libres de
Pt.

En la figura N° 11 se muestran las conversiones de monoaromaticos sobre
catalizadores de Pt/HAI-MCM-41 en funcidén del reactante, temperatura de

reaccion y la relacion Si/Al del soporte del catalizador.
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Figura N° 11: Efecto de la relacién Si/Al del soporte de los
catalizadores de Pt sobre HAI-MCM-41 en la conversion de la
hidrogenacion de (A) benceno, (B) tolueno y (C) xileno.“V

Al comparar los resultados de las figuras N° 11(A), (B) y (C), puede
observarse que la conversion del aromatico disminuye al aumentar el
namero de grupos metilicos sustituyentes en el anillo bencénico de los
reactantes. Asimismo, se observa que las conversiones obtenidas a 220 °C
son mucho mayores que las obtenidas a 280 °C para todos los reactantes,
alcanzandose las conversiones maximas con una relacion Si/Al igual a 40.
Las conversiones maximas obtenidas son 18, 14 y 8% para el benceno,

tolueno y xileno, respectivamente.
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4. ANTECEDENTES

La hidrogenacion de tolueno ha sido estudiada en numerosos experimentos
que manejan diferentes sistemas de reaccion y emplean diversos
catalizadores. En esta seccion se describen los aspectos més esenciales que

atafien a la hidrogenacidn catalitica de este compuesto aromatico.
4.1. Caracteristicas Generales del Tolueno

El Tolueno es un hidrocarburo incoloro, presente en el alquitran de hulla.
También se conoce como Toluol o Metilbenceno. Antiguamente se
preparaba por destilacion destructiva del balsamo de Told, de ahi su
nombre.®*? Los datos fisico-quimicos béasicos del tolueno se presentan en la
Tabla N°11.

Tabla N°11: Datos Fisico-Quimicos basicos del Tolueno.®*®

Formula empirica CsHg
Densidad 0,867 gricm® a 20°C
Densidad relativa del gas 3,18
Punto de ebullicidn 110,6°C
Punto de fusidn -95°C
Punto de inflamacidn 6°C
Temperatura de ignicion 535°C
Limites de explosividad 1,2-7% vliv
En agua: 0,53 gr/lt a 20-25°C;
Solubilidad En agua de mar: 0,38 gr/lt;
Su solubilidad es ilimitada en cloroformo,
acetona y éter.

A partir del tolueno se obtienen derivados del benceno, caprolactama,

sacarina, medicamentos, colorantes, perfumes, TNT, y detergentes. Se
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adiciona a los combustibles como antidetonante y como solvente para
pinturas, revestimientos, caucho, resinas, diluyente en lacas
nitroceluldsicas y en adhesivos. Es materia prima en la fabricacion de fenol
(sobre todo en Europa oriental), benceno y cresol (especialmente en Japon)

y una serie de otras sustancias.*?

4.2. Hidrogenacion catalitica de Tolueno

La hidrogenacion de tolueno es una reaccion catalitica que ocurre a
temperaturas bajas, asegurando que el catalizador permanezca intacto y

estable durante la reaccién.“®

Se han empleado diversos tipos de catalizadores para la hidrogenacion de
los compuestos aromaticos; especificamente para el tolueno, se han
utilizado catalizadores del tipo metal/soporte, ya que la adsorcion de
tolueno sobre las particulas del metal es fuerte debido a la interaccidon de

los electrones = deslocalizados con el metal.

4.3. Catalizadores empleados en la Hidrogenacién de Tolueno

Los catalizadores méas utilizados en esta reaccion son los de Pt, Ni, Ir y Pd
soportados, debido a que presentan un alto grado de actividad a bajas
temperaturas y a que la velocidad de esta reaccion se encuentra afectada

por la naturaleza electronica del metal soportado.

Se han realizado diversos experimentos para caracterizar estos catalizadores
y determinar la actividad catalitica de los mismos en la reaccion de
hidrogenacién de tolueno. Los catalizadores soportados constituidos por
conglomerados metalicos (menos de 20 atomos) con didmetros menores que

10-20 A, son dificiles de caracterizar por su pequefiez y poca uniformidad,




Revision Bibliografica 49

S -

ademas hay poca informacidon disponible acerca de la relacion entre el
tamafio del conglomerado y la actividad catalitica.

Los catalizadores soportados, tal como el Pt/Al,O3, modificados por la
incorporacién de un segundo metal, como el Re o el Ir, pueden ser
superiores a los catalizadores monometalicos simples porque modifican la
composicion de la superficie del metal.®“*® Es importante destacar que,
ocasionalmente, se han producido conglomerados bimetalicos con un alto
grado de dispersion, pero frecuentemente se producen agregados con

dispersiones bajas.“®

A continuacion se muestran algunos de los experimentos de la

hidrogenacidén catalitica de tolueno, segln el catalizador empleado.
4.3.1. Catalizadores de Pt, Pd y Pt-Pd soportados

Artola y colaboradores®® realizaron experimentos de hidrogenacién de
tolueno en un reactor dinamico de lecho fijo, empleando nueve
catalizadores de Pt soportados con AIl,O3 y la zeolita HZSM-5. Las
condiciones de la reaccion fueron: Temperatura= 110°C, Relacion de
presiones parciales= Puy2/Ptoiveno= 4; Velocidad espacial= 17,3horat. Los
catalizadores fueron preparados con tres métodos diferentes de
impregnacion del metal. EI método N°1 consistié en impregnar por separado
la zeolita HZSM-5 y la alumina para luego ser mezcladas en distintas
proporciones; el método N° 2 consistio en mezclar los soportes
mencionados antes de ser impregnados; y el método N° 3 se impregno solo
uno de los dos soportes y se mezcld con el otro sin impregnar en distintas

proporciones. Los autores concluyeron que:

e A mayor porcentaje de alimina en el soporte, se obtiene mayor actividad

inicial y estabilidad del catalizador.
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Los catalizadores mas activos para la hidrogenacion de tolueno fueron el
Pt/Al,O3 (primer método) y el Pt/(Alimina-HZSM-5)(50/50 p/p) (tercer
método, donde la alimina es el soporte impregnado), con una conversion
inicial de 0,1390 y 0,1910, y una actividad hidrogenante inicial de 26,10

y 35,85 mmol/gr*h, respectivamente.

La alta actividad hidrogenante inicial corrobora el efecto que tiene la
migracién del Pt desde la alimina hasta la superficie externa de la
zeolita HZSM-5, ya que los sitios metalicos ubicados en la superficie del
catalizador resultan ser de muy facil acceso a las moléculas de tolueno,

obteniéndose asi una alta conversion.

Navarro y colaboradores*”) compararon los catalizadores de Pt, Pd y Pt-Pd

soportados con silice-alimina en la hidrogenacion de tolueno y naftaleno

en presencia de dibencetiofeno (DBT). Los autores concluyeron que:

Los catalizadores de Pt-Pd son mas activos con respecto a los

monometéalicos (Pt y 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 anéalisis de los catalizadores
bimetdlicos reveldo la fuerte interaccion Pt-Pd en las particulas
bimetalicas formadas, indicando que el caracter electro-deficiente del
platino es responsable de la fuerte la resistencia al azufre de las

muestras de Pt-Pd.
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reaccion.

alimina, obteniéndose como productos el

sobre alumina.*®

Ali y colaboradores*® emplearon un reactor catalitico de micropulsos para
estudiar la hidrogenacion de benceno y tolueno sobre catalizadores de
0,35%Pt, Ir, Rh, Re y U (monometalicos y bimetalicos) soportados sobre
ciclohexano y metilciclohexano,
respectivamente. Empleando la quimiadsorcion de hidrégeno, basada en la
estequiometria 1:1 se determiné la dispersion del metal en los catalizadores
empleados en el estudio. En la tabla N° 12 se encuentran los valores de

dispersion del metal para cada uno de los catalizadores utilizados en la

Tabla N° 12: Valores de dispersion del metal soportado

Catalizador Dispersion del metal

e Monometalicos (H/M)
0,35% Pt/Al,03 0,70
0,35% Ir/Al,03 0,68
0,35% Rh/AIl,03 0,67

e Bimetalicos (H/Ms)
0,35% Pt-0,35% Ir/Al,03 0,65
0,35% Pt-0,35% Rh/AIl,03 0,66
0,35% Pt-0,35% Re/Al,0; 0,64
0,35% Pt-0,35% U/AI,O3 0,62

la temperatura de reaccion (hasta 250°C).

En la figura N°12 se observa la conversion de los arométicos en funcion de
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Conversion, %

100 |
&-py Koy ¥ An O Re U

80

1 e PN , 200 250
Reaction Temperature,C
Figura N°12: Conversion de benceno (...) y tolueno (—) sobre
catalizadores monometalicos.“®

Se puede observar que:

e Entre 50°C y 170°C, la actividad de hidrogenacion disminuye en el

siguiente orden: Rh > Pt >Ir >Re ~ U.

e A temperaturas mayores a 170°C, la actividad del catalizador de Pt es
superior a la del catalizador de Rh, ya que a temperaturas altas los sitios
acidos del Rh se obstruyen debido a la formacién de algunas especies o

productos de reaccién.

e La actividad de hidrogenacion de la mayoria de los catalizadores pasa a
través de un maximo a diferentes temperaturas de reaccion, lo cual es
consecuencia del equilibrio entre la hidrogenacion y la
deshidrogenacion.

e Sobre este maximo, la velocidad de hidrogenacion decrece con la
temperatura para desplazar el equilibrio hacia el lado izquierdo de la
ecuacion:

Baias T. °C

Aromaticos + H; -« Cicloparafinas (X111)
Altas T, °C
_maeE —
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En la figura N°13 se presenta los resultados de la hidrogenacion de tolueno
sobre catalizadores bimetalicos a distintas temperaturas de reaccion.

Conversion, % 4 Pt-Ir  * Pt-Rh IPt-Re x Pt-U ..Pt :
i . i ? ‘\,\ |
80 4 .
60 4
40 :
20{ .-
° 2§ T Ll
60 100 160 200 260

Reaction Temperature,’C

Figura N°13: Conversion de tolueno sobre catalizadores bimetalicos. (®

En la figura se observa que:
La actividad de los catalizadores se comporta de la siguiente forma: PtRh >
PtRe > Ptlr > Pt > PtU.

Adicionalmente, el comportamiento de la conversion frente la temperatura
es similar al obtenido con catalizadores monometélicos, donde la
conversion aumenta con la temperatura de reaccion alcanzando un maximo

entre 150-200°C, dependiendo del tipo de catalizador utilizado.
4.3.2. Catalizadores de Rodio soportados

Shirai y colaboradores*® compararon la actividad de los catalizadores de
Rh y Pt-Rh soportados sobre MgO en la hidrogenacion de tolueno al
descarbonilar el [PtRhs(CO);5]- a distintas temperaturas en un reactor de
flujo. Ambos catalizadores fueron tratados con una corriente de He o H;
para formar catalizadores activos y luego diluidos con a-Al;0;. La

actividad catalitica fue medida bajo las siguientes condiciones: presiones

e —
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parciales: PH; = 0,93 atm y Projueno= 6,58*10-2 atm , Temperatura: 80,
100 0 120 °C. Los analisis de estos catalizadores mostraron:

Los conglomerados son suficientemente activos y estables, pero los

agregados de los conglomerados son notablemente mas activos éstos.

e Los analisis realizados al descarbonilar las muestras en He e H; a
temperaturas bajas indicaron que se obtenian conglomerados (entidades
metélicas constituidas por aprox. 20 atomos o menos y numero de
coordinacion menor a 6); por el contrario, las muestras bimetalicas
descarboniladas a temperaturas mayores se encontraban constituidas por
agregados (entidades metalicas constituidas por mas de 20 atomos y
namero de coordinacién mayor a 6). En conclusiéon, las muestras
descarboniladas a temperaturas menores son electronicamente mas

deficientes que las tratadas a mayores temperaturas.

e Las actividades de los conglomerados de Pt-Rh soportados (bimetéalicos),
de casi el mismo tamafio de particula y medidas bajo las mismas
condiciones, son mayores que la del conglomerado de Rh, ya que la
adicién de Pt origina un pequefio incremento en la actividad de los
conglomerados, porque éste tiene mayor actividad que el Rh en la

hidrogenacién.

e 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 casi las mismas en todos los casos.

Weber y colaboradores®® estudiaron la influencia del tamafio de particula

en la actividad catalitica de los conglomerados de carbonilo de Rodio
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soportados a partir de [Rh(CO),(ac)] en las celdas de la zeolita NaX en la
hidrogenacién de tolueno. Los conglomerados fueron descarbonilados en
He y H, entre 150 y 400°C. Los autores observaron una fuerte dependencia
de la actividad catalitica con el tamafio de particula de los mismos, siendo

los conglomerados (més pequefios) menos activos que los aglomerados.

Los mismos autores®® estudiaron la influencia del tratamiento de los
conglomerados en la actividad catalitica de los conglomerados de carbonilo
de Rodio soportados sobre la zeolita NaY, descarbonilados en He o H; a

200, 250 o 300°C. Los resultados obtenidos fueron los siguientes:

e Cuando la descarbonilacion fue realizada en He se obtuvieron
conglomerados con actividades cataliticas similares para la
hidrogenacion de tolueno, mientras que al realizarla en presencia de H;

no.

e La agregacion del Rodio aumenté al incrementarse la temperatura,

siendo los agregados mas activos que los conglomerados.

e Las zeolitas NaX y NaY son soportes casi equivalentes.

e Los conglomerados de Rodio tienen casi la misma actividad que los de

Iridio de tamano similar sobre la zeolita NaY.

4.3.3. Catalizadores de Rutenio soportados sobre silice-

carboén activado

Los catalizadores de Rutenio preparados por el método sol-gel son capaces
de convertir substratos aromaticos a los correspondientes derivados del
ciclohexeno con alta selectividad. Kluson y colaboradores®? estudiaron el

desempefio de los catalizadores de Ru soportados sobre silice o silice-
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carbon en la hidrogenacion de tolueno para obtener metilciclohexenos y
metilciclohexano en un reactor semicontinuo. La reaccion fue llevada a
cabo isotérmicamente (30 °C) y a presién atmosférica.
La hidrogenacién de tolueno desempefiada sobre los catalizadores de
Rutenio ocurre siguiendo el esquema de la reaccién consecutiva mostrada
en la Fig N° 14, donde el tolueno y ciclohexeno tienen un orden de

reaccién distinto a cero.

Tolueno Metilciclohexeno Metilciclohexano
Hs Hs Hs
k1 k2
o _—
(0 k1) (0 k2)
k3
(0 k3)

Figura N° 14: Esquema de la hidrogenacidn de Tolueno
sobre catalizadores de Rutenio.®?

En la tabla N° 13 se muestran los pardmetros cinéticos y selectividades en
un tiempo de concentracion maxima intermedia en la mezcla de reaccién,

asi como las conversiones.

Tabla N°13: Datos cinéticos de la hidrogenacion de tolueno

en metanol y en metanol-agua.®?

Catalizadores® | k19%100 | k2°*100 | K3™100 | N1° | N2¢ | N3¢ | Sg% | XA"
Ru-S-1 0,5 0,5 0,03 |0,13 /0,20 |0,13 0,41 | 1,0
Ru-S-2 0,3 0,3 0,02 0,20 {0,29 0,18 | 0,38 |0,73
Ru-S-3 0,1 0,01 0,005 |0,12 0,20 (0,10 |0,35]0,48
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Ru-S-4 66,3 51 200,1 |0,99 | 0,64 |1,22 (0,26 | 1,0
Ru-S-5 3,3 3,9 0,26 0,150,338 {0,15(0,44 | 1,0
Ru-S-6 0,2 0,3 0,02 0,20 {0,25|0,17]0,40 | 0,68
Ru-S-7 0,3 0,4 0,02 |0,16 | 0,28 | 0,11 |0,39 0,77
Ru-S-8 118,5 6,2 439,5 1,17 (0,51 (1,42 0,24 | 1,0

Catalizadores® | k19*100 |k, **100 [K3™100| n1 © [ N2 ©[N3 °[ Sg9 | Xa™"
Ru-S-1 0,4 0,4 0,03 0,22 { 0,46 |{0,15]0,53 | 1,0
Ru-S-5 2,6 4,0 0,21 0,16 | 0,35 |0,15(0,52 | 1,0

®Catalizadores empleados en la hidrogenacién de tolueno en metanol.

bCatalizadores empleados en la hidrogenacién de tolueno en metanol-agua.

°nl, n2, n3, n1, n2°, n3: ordenes de reaccion correspondientes a la constante cinéticas k1, k2, k3, k1-,

k2, k3", respectivamente, adim.

dConstantes cinéticas
fConstantes cinéticas ,
fConstantes cinéticas ,
9Selectividad, adim.

"Conversién, adim.

Los autores observaron que.

, mmol " *mI"/ greacatizador*min.
mmol "*mI"2/ greatatizagor*Min.

mmol* " *mI"3/ grcatatizador*min.

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-carbon

activado fueron también muy activos, sin embargo, las selectividades de

las reacciones son bastante pobres.
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e Las actividades de los otros catalizadores fueron decreciendo durante la
hidrogenacion y la reaccion se detuvo al alcanzar las conversiones de la
tabla.

4.3.4. Catalizadores de Iridio

Los catalizadores de Iridio tambiéen son ampliamente utilizados en la
hidrogenacién de tolueno y pueden ser preparados con distintos soportes. A
continuacion se muestran algunos de los resultados obtenidos al emplear

ese tipo de catalizadores.
4.3.4.1. Soportados sobre la zeolita KLTL.

Zhao y colaboradores®® evaluaron los conglomerados de Ir de aprox. 6
atomos sobre la zeolita KLTL mediante la descarbonilacién (en H, a 400°C)
de los conglomerados de carbonilo de Iridio formados a partir del
tratamiento de [Ir(CO)2¢acy] en CO a 1 atm y 175°C. Los resultados

obtenidos fueron los siguientes:

e Las muestras descarboniladas, fueron cataliticamente activas para la

hidrogenacién de tolueno entre 60 y 100°C.

e La actividad de estos conglomerados es aproximadamente igual a la de
los conglomerados de Iry y Irg soportados sobre 6xidos de metal, pero
menor a la de un catalizador de agregados de Iridio soportado

convencionalmente.

e La preparacion organometalica y la convencional originan que los
conglomerados de Iridio soportado tengan estructuras y propiedades

catalizadoras similares.
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4.3.4.2. Soportados sobre MgO

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 hidroxilacion y
finalmente tratado con He. Las particulas de catalizador fueron mezcladas
con particulas inertes de a-Al,03 y utilizadas en la hidrogenacién a 60, 80,
y 100°C y 1 atm en un reactor de flujo. Los autores concluyeron lo

siguiente:

e Los catalizadores produjeron metilciclohexano, sin observarse ningun

producto lateral.

e La conversiéon disminuye a medida que la temperatura de calcinacion del

MgO aumenta.

e Los efectos de los conglomerados de Irs son similares al emplear y-

Al,03 0 MgO como soporte.
4.3.4.3. Soportados sobre alumina

A continuacién se presentan distintos estudios relacionados con la
hidrogenacion de tolueno empleando catalizadores de Ir soportados sobre
alimina en un reactor de flujo piston. La actividad catalitica fue medida
bajo las siguientes condiciones: P= 1 atm, Pp,= 0,93 atm Yy Projueno=
6,58*10°2 atm.

Zhao y colaboradores®®® evaluaron catalizadores de conglomerados de Ir4

soportados sobre y-Al,03 diluido con alimina, obtenidos a partir del
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tratamiento del [Irs(CO)12] soportado sobre alimina con He a 300°C. La
experiencia se realiz6 a 60, 80 o 100°C. Los autores encontraron que:

e EI catalizador era cataliticamente activo para la hidrogenacién de
tolueno a estas temperaturas con una actividad casi igual a la del Irg/y-

Al,03 y menor a la de los agregados de Ir soportados con y-Al,0s.

e Los catalizadores de Iry y Irg soportados sobre MgO eran menos activos

que los de agregados de Ir soportados con MgO.

e Las conversiones obtenidas fueron menores al 0,8% y no hubo ningun

indicio de desactivacion del catalizador.

e 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 hidrogenacién de
tolueno catalizada con catalizadores de Pt y Pd soportados, constituidos

por particulas metalicas sobre soportes de 6xidos metéalicos.

Alexeev y colaboradores®® estudiaron la dependencia de la actividad
catalitica de los conglomerados y agregados de Iridio soportados del grado
de descarbonilacion del [Iry(CO)12]/ v-Al,03, obtenido a partir del
[Irs(CO)12] y polvo de vy-Al,03, el cual habia sido parcialmente
deshidroxilado al vacio a 400°C y descarbonilado completamente en He. La
actividad catalitica fue medida a 60°C. Los autores observaron que:

e La actividad catalitica del [Irs(CO);2] soportado en la reaccion de

hidrogenacion de tolueno fue despreciable.

e La actividad es directamente proporcional al grado de descarbonilacién.
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e Al alcanzar un grado de descarbonilacion de 70%, la velocidad de la

reaccion catalitica era casi independiente del grado de descarbonilacion.

Los mismos autores*® estudiaron la influencia del tratamiento del soporte
de los conglomerados de [Irs(CO);2] soportado sobre AIl,0O3; calcinada a
400° C. Para ello se variaron las condiciones de tratamiento del soporte,

asi como el gas empleado para ello. Concluyeron que:

e Cuando la muestra fue descarbonilada en H, a varias temperaturas se
obtuvieron distintos grados de agregacion, originando una familia de

conglomerados y agregados soportados con diametros entre 9 y 33 A.

e Al descarbonilar las muestras en He se obtuvo un grado de agregacion

menor que al emplear H, bajo condiciones similares.

e Las conversiones de tolueno fueron menores del 1% con una exactitud de
+10%, al realizarse la reaccién a las mismas condiciones del

experimento anterior.

e La energia de activacion aparente de la velocidad de reaccion fue 10-
13 kcal/mol, casi los mismos valores observados para otros catalizadores

de Iridio soportados para esta reaccion.

e Las condiciones del pretratamiento del soporte y la dispersion del Iridio
(tamafio de los conglomerados o agregados) influyen en la actividad
catalitica, ya que las muestras con casi la misma dispersion (niumero de
coordinacion) tenian esencialmente la misma actividad catalitica,

independientemente si la descarbonilacién se Ilevd a cabo en He o H».




Revision Bibliografica 62

S -

La actividad catalitica aumenta con el didmetro promedio de los
conglomerados y agregados y que es mayor para el Iridio sobre v-Al,03

calcinada que sobre y-Al,03 no calcinada.

4.3.5. Catalizadores del tipo Metal-Molibdeno soportados.

Los catalizadores de Ni-Mo y Co-Mo sulfurados han sido utilizados en los
procesos de hidrotratamiento (hidrodenitrogenacién, HDN;
hidrodesulfuracion, HDS e hidrodesmetalizacion, HDM) por mas de 50
afios. La alimentacion a estos procesos se caracteriza por contener
compuestos sulfurados, requiriendo presiones parciales de H,S minimas
para mantener el catalizador saturado de azufre y obtener de esta forma la
maxima actividad catalitica. Adicionalmente, la actividad y distribucion de
productos de estas reacciones muestran una fuerte dependencia de la
presion, medio de reaccion (presencia/ausencia de compuestos de azufre) y

la temperatura. ¢ 57)

Segin Bunch y colaboradores®®, no puede obtenerse una 6ptima
hidrogenacién empleando los catalizadores de hidrotratamiento a bajas

temperaturas y bajas presiones.

Segln lIsoda y colaboradores®®, los catalizadores de Co-Mo son inferiores
a los de Ni-Mo en la hidrogenacién de especies aromaticas. Asimismo, la
menor pero selectiva actividad de hidrogenacién de los catalizadores de Co-
Mo, puede reflejar la configuracién electronica del cobalto, la cual muestra

menor energia de enlace que la del niquel.

Se ha demostrado®® que los compuestos monoaromaticos, tal como el
tolueno, practicamente no se hidrogenan al emplear estos catalizadores (Ni-
Mo y Co-Mo).
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Los catalizadores de Ni-Mo han sido empleados sin sulfurar en la
hidrogenacion de etileno®®, observandose que la selectividad hacia el etano
era alta pero se producian pequefias cantidades de metano y se notd un
incremento en la selectividad del catalizador al encontrarse sulfurado. Estos
resultados son consistentes, ya que las particulas de Mo durante la
sulfuracion protegen a los sitios ocupados por particulas de Ni (portador)
del efecto deteriorante de este proceso, siendo mayor la actividad luego de

realizar este tratamiento.

Segln el estudio de las propiedades fisicas de los catalizadores®?, la
superficie disminuye en proporcién directa al contenido de coque. Sin
embargo, no hay correlacidn directa entre la variacién del volumen poroso y
la cantidad de carbdn, probablemente por las diferencias existentes en la
distribucion de poros de los catalizadores. 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 mas superficie, pero a su vez menos volumen de poros, en

relacion con el catalizador de Co-Mo.
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5. PARTE EXPERIMENTAL

Esta seccidén contempla la descripcidon del equipo y otros aspectos tomados

en cuenta para llevar a cabo los objetivos de la investigacidn.

Una planta piloto no es una planta de produccion para la venta, si no mas
bien es una planta de ensayo a fin de lograr a escalas crecientes el diagrama
de flujo definitivo y las caracteristicas o especificaciones de la materia

primay productos.

Sirve para:

e Probar validez de los modelos.

e Probar equipos analiticos en forma continua.

e Demostrar la factibilidad técnica de una implantacion de un nuevo

proceso.

El equipo utilizado es la Unidad Catatest, Modelo D de la Geomecanique,
ubicada en el Laboratorio de Refinaciéon y Petroquimica, la cual tuvo que
ser reparada y acondicionada por encontrarse en condiciones no operativas.

En la figura N° 13 se muestra una fotografia de la misma.

Figura N° 15: Unidad Catatest, Modelo D de la Geomecanique.
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5.1. Descripcion de la Planta Piloto

Las condiciones de operacidn determinan el material de construccion de una
planta piloto. Adicionalmente, las dimensiones de cada una de las partes de

la misma dependen de la cantidad de producto que se desee obtener.

A la unidad empleada se le realizaron las verificaciones de disefio de cada
una de las partes que la integran para poder ser utilizada nuevamente con
algunas modificaciones. Posteriormente, fueron instaladas todas las partes
que integran la planta, para lo cual fue necesario adquirir valvulas, uniones

y otros accesorios.

La Unidad Catatest modificada para este proceso tiene las condiciones de

disefio presentadas en la Tabla N°14.

Tabla N° 14: Condiciones de disefio de la Unidad Catatest Actual.(®?

Presion maxima (kPa) 15.000
Temperatura maxima (°C) 550
Flujo maximo de liquido (m®/h) 7,5%107*

Maximo flujo de gas (m*/h) -
(a temperatura y presion normales) '

En la Figura N° 16 se presenta el Diagrama de Flujo de la Planta Actual.
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Figura N° 16: Diagrama de Flujo de la Planta Actual.
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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.

S: Separador.

T1: Recipiente de Almacenamiento de Tolueno
T2: Recipiente.

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

TR: Termocupla de Registro.

V1,v2,V3, V6, V9: Valvulas de paso rapido.
V4, V7,V8, V10, V11: Valvulas.

V12: Vélvula de tres vias.

VC1, VC2, VC3: Valvulas Check.

VR1, VR2, VR3: Valvulas reguladoras.
VS1, VS2: Vélvulas de Seguridad.
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Para hacer la descripcion de la planta, se especificaron las siguientes

secciones:

e Sistema de manejo de materia prima.

e Sistema fundamental.

e Sistema de manejo de productos.

e Sistema de servicios.

e Sistema de instrumentacion, control y seguridad.

e Sistema de andlisis de productos.
5.1.1. Sistema de manejo de materia prima

El tolueno es almacenado en un recipiente (T1) de capacidad 2*103 m?, y
es enviado al reactor (R) por medio de una microbomba dosificadora (B1),
ajustable en operaciobn o en reposo. La bomba posee un tornillo
micrométrico graduado con diez (10) 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. (ver Apéndice I: Curva de
Calibracion de la bomba B1). En las figuras N° 17 y N° 18 se muestra una

fotografia del sistema de manejo de tolueno.

Figura 17: Recipiente de Almacenamiento Figura N°18: Bomba (B1)
de Tolueno (T1)
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El hidrogeno alimentado al reactor proviene de una bombona (BH), cuya
capacidad es 6 m® a una presién 23,3 MPa a temperatura ambiente. El flujo

de alimentacion al reactor es medido con un medidor de flujo (M1).

5.1.2. Sistema fundamental

El sistema fundamental esta constituido por un reactor de lecho fijo (R), el
cual se muestra en la figura N° 19.

Figura N° 19: Sistema Fundamental.

Las dimensiones del reactor se presentan en la tabla N° 15.

Tabla N° 15: Dimensiones del Reactor (R).

Diametro externo (Dg, m) 2,20%10°?
Diametro interno (D;, m) 9,50%10°°
Longitud (Lg, m) 0,253
Volumen (Vg, m°) 1,73*107
Diametro de la termocupla 3
) 3,20*10°
de registro (D1, m)
Longitud de la termocupla
0,15

de registro (Lt, m)
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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 de catalizador, 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 anterior. En la parte externa del reactor existe una termocupla (TR)
que recibe cuatro termocuplas (TIC1,...,TIC4). La alimentacion se hace a
través de dos (2) canales colocados en la parte superior y la descarga se
realiza por el fondo.

5.1.3. Sistema de manejo de productos

Los productos que salen del reactor pasan a través de un intercambiador
(IC) de 0,40 m de longitud, que utiliza aire como medio refrigerante, el cual
se hace circular en contracorriente; luego se dirigen al separador (S) de
acero inoxidable, que se presenta en la figura N° 20, y tiene las
caracteristicas presentadas en la Tabla N° 16.

Figura N° 20: Sistema de manejo de productos.




Parte Experimental 71

Tabla N° 16: Caracteristicas del separador (S).

Presion maxima
) 15.000
(Pmax, kPa)
Longitud
0,35

(LS’ m)
Diametro interno )
1,9*10°

(Dys, m)
Diametro externo )
4. 5*10°

(Dgs, m)

La alimentacion al separador es lateral y se encuentra a una altura del
fondo de 0,23 m; las salidas son laterales y se encuentran a 0,04 my 0,32
m el fondo. La fase gaseosa que sale del separador (S) pasa a través de una
valvula reguladora (VR1) donde reduce su presién y posteriormente es
liberado al ambiente, mientras que la fase liquida es recolectada por el

fondo.
5.1.4. Sistema de instrumentacién, control y seguridad
La instrumentacion de la planta se encuentra constituida por:

e Dos indicadores de presion (P1) y (P2) de acero inoxidable con vidrio de
seguridad, con un rango de operaciéon de 0 a 1,60*10* kPa. El indicador
(P1) permite medir la presion en la linea de entrada al reactor, mientras que
(P2) mide la presion en la linea de salida del separador; ambos indicadores

se muestran en la figura N° 21.
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Figura N° 21: Indicadores de Presion de la unidad.

Adicionalmente, cada bombona posee un medidor de presion (P3 para el N;
y P4 para el Hy) que indica la presién en la linea de salida del gas y en el
interior del cilindro (BN, BH), como se muestra en la figura N° 22,

Figura N° 22: Indicadores de Presidon de las bombonas.

e En el interior del reactor (R) existe una termocupla (TC) para medir la
temperatura en el lecho de catalizador, la cual es registrada en un
indicador digital. En la parte externa se encuentra una termocupla

(TR), que recibe cuatro termocuplas de hierro constantan
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(TIC1,...,TIC4) que se encuentran conectadas a cuatro reguladores
Plastomatic-D con un rango de operacion de 50°C a 600°C.

e EIl flujo de Tolueno se obtiene midiendo con una pipeta (P) de 5 ml el
volumen de fluido para un tiempo determinado, esto depende de la posicion
del tornillo micrométrico de la bomba. El flujo de Hidrogeno se mide a

través de un medidor de flujo (M1).

La unidad posee dos sistemas de control, wuno para la temperatura del

reactor y otro para la presion del sistema.

e La temperatura en el reactor se controla con las termocuplas
(TICL,...,TIC4) que estdn conectadas a cuatro controladores Plastomatic-D,
sefialados en el panel de control como SHELL I, SHELL II, SHELL Il y
SHELL IV (Figura N° 23). Cada uno de ellos corresponde a una termocupla

tal como se muestra en la Tabla N°17.

Figura N° 23: Panel de control de la Planta
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Tabla N°17: Relacion entre los controladores y las termocuplas.

Controlador Termocupla
SHELL | TIC4
SHELL 11l TIC3
SHELL Il TIC2
SHELL IV TIC1

El controlador Plastomatic-D es un controlador electréonico con dos puntos
de disparo. El punto de disparo N° 1 estad relacionado con el Set-Point, que
se ajusta presionando el centro del botén y al mismo tiempo girando el
reborde exterior para llevarlo al valor fijo requerido. El ajuste del punto de
disparo N° 2 se hace por medio del potenciometro que estd localizado en la
esquina superior derecha en la parte posterior del controlador. La lampara
roja se ilumina para indicar que la condicion medida excede el Set-Point, la

ldmpara anaranjada es para indicar la sefial limite.

e La presion de entrada al reactor es controlada mediante una vélvula de
reguladora (VR2) de acero inoxidable cuya entrada maxima es de 4,20*10*
kPa y cuyo intervalo de salida es de 0 a 2,10 *10* kPa. Esta valvula, en
conjunto con la valvula (VR1) que opera en el mismo rango, regulan la

presion en el reactor. Ambas vélvulas se muestran en la Figura N° 24.

Figura N° 24: Valvulas reguladoras de presidon del sistema
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e EI flujo de hidrégeno es controlado mediante la valvula reguladora VR3.

El sistema de seguridad se encuentra constituido por dos valvulas de acero
inoxidable:

e La valvula de seguridad (VS1) impide que la presion sea mayor a

1,50*10* kPa en el reactor.

e La valvula (VS2) sirve para evitar que la presion sea excesiva en el

recipiente (T2).

5.2. Condiciones de operacion

A continuacién se presentan los diferentes factores utilizados para la
seleccion de las variables operacionales del proceso de Hidrogenacion de
Tolueno. Los catalizadores empleados fueron: Pt/HZSM-5, Pt/Alimina,
Pt/Alimina (Reformado), Ni-Mo/Alimina y Co-Mo/Alumina.

Tanto la presion como la temperatura de operacion fueron determinadas de

g (38, 44, 45,49, 53-55). sjendo el rango de

acuerdo a las referencias consultada
temperaturas de estudio de 120 — 280 °C, a una presion de operacion igual
al, 5y 10 atm. La relacion de presiones parciales del hidrégeno y el

tolueno utilizada fue: Pu2/Ptolueno= 3.

5.2.1. Capacidad, carga y parametros de operacion del reactor
El reactor utilizado en las experiencias es de flujo integral, y opera en un
rango de velocidades espaciales (s) entre 14,5 y 47,4 h™'. Este tipo de

reactor presenta las siguientes caracteristicas:(¢?

e La conversion varia en un rango cambiando la rata de flujo.
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e Se pueden analizar datos isotérmicos por medio de ecuaciones

integradas para flujo piston.

La cantidad de catalizador a introducir en el reactor es variable y depende
de los criterios utilizados para minimizar los efectos de dispersion axial
(L/Dp) y acanalamiento (D/Dy), asi como del criterio de dilucion

seleccionado.

e Efecto de dispersién axial:

La relacion entre la longitud del lecho a diametro de particula (L/Dy)
influye notablemente en la evaluacion de catalizadores, ya que si ésta es
inadecuada se presentan problemas debido a efectos difusionales que
afectan los valores de conversion al no operar en un régimen cinético. Para
tener efectos de dispersion axial despreciables en reactores tubulares de

lecho fijo se pueden emplear los criterios presentados en la tabla N° 18.

Tabla N° 18: Criterios para la seleccién de la relacién L/D,®?

Estado de agregacion L/Dp (adim)
Gases > 100
Liquidos > 200
Mezclas liquido-gas > 350

Segln Perry'®, para sistemas de gases y/o liquidos la relacion debe ser

mayor o igual que 50.

e Efecto de acanalamiento:

Los problemas de acanalamiento, que producen perfiles de velocidad
inadecuados son el resultado de relaciones de didmetro de reactor a
diametro de particula (D/D,) no convenientes. Los datos provenientes de

reactores con valores de D/D, son dudosos y se recomienda operar con
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valores mayores que 10. Algunos investigadores sugieren que sea con
relaciones superiores a 30.

e Criterio de dilucion:

El efecto de dilucion describe cuantitativamente la influencia de la
distribucion del catalizador y las particulas inertes en un lecho catalitico
sobre la conversién. Segln Marzuka®® se ha demostrado que para un valor

de dilucion del 50% el efecto sobre el grado de conversion es despreciable.

Tomando en cuenta estos criterios, se eligieron 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° 19,

Tabla N° 19: Parametros para evitar los efectos de dispersidn

axial, acanalamiento y dilucion. (Dp: 0,125-0,150 mm)

Longitud de lecho a didmetro de particula
(L/Dp, adim) 356
Didmetro efectivo del reactor a didmetro de particula
(D/Dp, adim) 67
Dilucion
(b, %) 50

Como puede observarse se tomaron valores de L/D, y D/D, muy elevados
para garantizar que los efectos de dispersion axial y acanalamiento sean
minimos. Posteriormente, se realizaron los calculos pertinentes para obtener
el volumen de materias primas y catalizador que se utilizaron durante las
experiencias de este trabajo. En la tabla N° 20 se presentan los resultados

obtenidos.
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Tabla N° 20: Volumen de materias primas y catalizador

empleado en cada experiencia.

Volumen del lecho catalitico

2 3,2
(Vic, cm?)
Volumen de catalizador L6
(Ve, cm?) ’
Volumen de diluyente L6
(Vp, cm®) ’
Flujo volumétrico de tolueno
23,5- 76,9

(VTo|ueno, Cmslhora)

Flujo volumétrico de Hidrdégeno
(Vh2, cm?/hora)
Longitud del lecho con diluyente
(L, cm)

16160- 53162

4,9

La figura N° 25 muestra de forma esquematica la distribucion del relleno en

el interior del reactor.

TC
Lana de vidrio = . 2,20 cm
Carborundum 8,0 Ocm
I 2,00 cm

Lana de vidrio M

I ||
Catalizador + Carborundum —] 4,90 cm
Lana de vidrio 1,00 cm
Carborundum 6,00 cm
Lana de vidrio BB 1,20cm

Figura N° 25: Esquema de la carga del reactor (R).
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Puede observarse que el reactor (R) contiene tres lechos principales: uno
intermedio de catalizador diluido con carborundum y dos lechos, uno
inferior y otro superior, de carborundum. Entre cada uno 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.

El uso del carborundum como relleno inerte, se soporta en estudios
realizados anteriormente™®, que 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.
En el Apéndice |Il: Calculos de la capacidad de la carga del reactor, se

encuentran los detalles de los calculos de esta seccién.
5.3. Sistema de analisis de productos

El andlisis de los productos obtenidos en la reaccion fue efectuado
empleando cromatografia en fase gaseosa. El equipo empleado fue un
cromatografo de gases Hewlett Packard 5840A, el cual se encuentra
conectado a un terminal Hewlett Packard modelo 18850A GC que reporta el

analisis cromatografico. En la figura N° 26 se muestra una fotografia del

equipo.

Figura N° 26: Sistema de Analisis de Productos
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El cromatografo posee una columna con las caracteristicas de la tabla N°
21.

Tabla N° 21: Caracteristicas de la columna del cromatdgrafo.

Serial SGP353124-4
Longitud (Lcojumna, M) 3,658
Diametro interno (Dicolumna, M) 3,18*10°°
Material Acero Inoxidable
Relleno 20% OV-101. Chrom PAW 80/100

Las condiciones de analisis fueron las siguientes:
e Presion en la linea:
N2: 2,76*10% kPa (40 psig)
H,: 2,76*10% kPa (40 psig)
Aire: 2,76*10% kPa (40 psig)
e Temperatura del horno (TEMP 1): 110°C.
e Tiempo de analisis (TIME 1): 15 min.
e Temperatura del inyector (INJ TEMP): 200°C.
e Temperatura del detector (FID TEMP): 200°C.
e Temperatura auxiliar (AUX TEMP): 80°C.
e Temperatura maxima del horno (OVEN MAX): 120°C.
e Velocidad de la carta (CHT SPD): 0,5.
e Atenuacion (ATTN 2 1): 4.
e Sefial (FID SGN1): A.
e Sensibilidad (SLP SENS): 0.
e Area restringida (AREA REJ): 2000.
e Flujo de A (FLOW A): 16.
e Flujo de B (FLOW B): 4.
e Opciones (OPTN): 0.
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El calibrado del equipo se realiz6 inyectando componentes puros, tanto del
reactante (tolueno) como del producto (metilciclohexano), para determinar
el tiempo de retencidén. A continuacion se presentan dos cromatogramas

tipicos obtenidos al inyectar al cromatdgrafo 0,1 ul de las sustancias puras:
tolueno y metilciclohexano.

HrEEH meeM &
7.43 29588 1R, ARG
\r 8 Lol E+ B

Figura N° 27: Cromatograma patron de tolueno puro.

"R SHARA
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Figura N° 28: Cromatograma patréon de metilciclohexano puro.

Se observa que el tiempo de retencidn para el tolueno es aproximadamente

de 7 minutos y 43 segundos, mientras que para el metilciclohexano es de 6
minutos y 36 segundos.
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5.4. Procedimiento experimental

A continuacion se describe el procedimiento experimental que se llevd a
cabo al realizar las pruebas de hidrogenacion de tolueno. La identificacion
de los componentes de la planta se basa en la nomenclatura establecida para

el esquema del equipo (Figura N° 16).

5.4.1. Arranque, puesta en marcha y parada de la Planta

El arranque y parada de toda planta piloto es probablemente la parte mas
sofisticada y de mayor riesgo en todo proceso de investigaciéon, debido al
namero de variables que hay que controlar y que afectan directamente los

datos experimentales. Los pasos a seguir son los siguientes:

e Pasos Previos:

1. Calcinacién. Esto debe ser realizado en el equipo de calcinacion y
solamente para los catalizadores que lo requieran. (Ver Apéndice IlI:
Método de calcinacidon de los catalizadores).

2. Purgar la bomba (B1) abriendo V1 y V2 hasta que el tolueno pueda ser
recolectado en un recipiente por la linea de V2.

3. Calibrar la bomba (Ver Apéndice I: Curva de Calibracién de la bomba
B1l). Solamente se hizo una vez antes de realizar la primera experiencia
en la planta; ya que cuando se realizaron el resto de las pruebas, solo

basté con verificar que la bomba estuviera mandando el flujo deseado.

e Carga del reactor:

4. Cargar el reactor segun el esquema de la figura N° 25 con el catalizador

gue corresponda.

5. Montar el reactor en la planta.
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6. Verificar que las véalvulas de V7 a V12, VR1 y VR3 se encuentren
cerradas, mientras que VR2 y V6 se encuentren abiertas.

7. Abrir V12 y V8.

8. Abrir V10 para permitir el paso de N, regulando la presion de la linea
hasta 3,4 atm (50 psia) en P3.

9. Regular el flujo de nitrégeno con VR3.

10.Carga el sistema con nitrogeno hasta una presion de 19,7 atm (20 bar) en
P2.

11.Cerrar V10, V12, VR3 y V8.

12.Esperar un minimo de 24 horas para determinar la existencia de posibles
fugas, las cuales son detectadas si existe una disminucion de presiéon en
el sistema. En caso de que existan, deben ser localizadas y eliminadas.

13.Cubrir el reactor (R) con las mantas de calentamiento donde estan

colocadas las resistencias eléctricas (RE).

e Puesta en marcha:

14 .Encender el sistema de control de la planta pulsando el boton ON; esto
permite el suministro de energia eléctrica a toda la unidad.

15.Suministrar energia eléctrica a las resistencias (RE) que calientan al
reactor, colocando el botén del regulador Plastomatic D correspondiente
a SHELL IV en la posicién ON.

16.Activacion del catalizador (Ver Apéndice IV: Método de activacion de
los catalizadores).

17.Fijar la temperatura para la hidrogenacién de tolueno; esto se hace en el
regulador SHELL IV presionando el centro del botén y al mismo tiempo
girando el reborde exterior para llevarlo al valor fijo deseado.

18.Esperar condiciones estacionarias de temperatura.

19.Seleccionar el flujo de tolueno deseado manipulando el tornillo

micrométrico de la bomba B1.
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20.Purgar la bomba (B1) abriendo V1 y V2 hasta que el tolueno pueda ser
recolectado en un recipiente por la linea de V2.

21.Cerrar la valvula V2.

22.Permitir el paso de tolueno al sistema abriendo la valvula V3.

23.Prender la bomba B1 con el botén ON del panel de control.

24 . Abrir la valvula que permite el paso del aire hacia el intercambiador
(1C).

25.Mantener abierta la valvula V4 hasta que salga la 1° gota de tolueno,
luego cerrar V4.

26.Activar el cronémetro, vaciando a los 10 minutos. Mientras esto ocurre
pasar a los pasos siguientes.

27. Alimentar el H, gaseoso abriendo V11 y V12, regulando la presion en
P4 a 40 psia.

28. Abrir V9 para medir el flujo de H, con M1, regulédndolo con VR3.

29. Abrir V8 y cerrar V9.

30. Activar el cronometro nuevamente. En este momento comienza el
tiempo de reaccion (1,5 horas).

31.Vaciar el separador (S) cada 10 minutos, recolectando una muestra cada
15 minutos, para ello abrir y cerrar la valvula V4.

32.Chequear periodicamente los flujos de H, y tolueno, asi como la
temperatura del reactor.

33. Realizar el anélisis cromatografico de los productos (ver seccion 5.4.2.
Operacién del Cromatdgrafo).

34. Cerrar V8 cuando halla terminado el tiempo de reaccién.

35.Cambiar la posicion del tornillo micrométrico de la bomba.

36.Repetir los pasos desde (26) (obviando el paso 27) hasta cubrir el rango
de velocidades espaciales de estudio.
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e Parada de la planta:

37. Apagar la bomba B1 con el botén OFF del panel de control, cerrar V3
inmediatamente.

38.Impedir el paso de H;, cerrando la bombona.

39.Cerrar V1, abrir V9 y luego cerrar V8 para despresurizar la linea.

40. Colocar el boton del regulador Plastomatic D en la posicion OFF.

41. Permitir el paso de N, al sistema abriendo V10, V12 y V8; cerrar V9.

42. Abrir las camisas de calentamiento que cubren el reactor (R).

43. Esperar que el sistema alcance la temperatura ambiente.

44 .Cerrar V10, V12, VR3 y V8 para impedir el paso de N, abrir V9.

45.Verificar que el separador (S) se encuentre vacio, si no lo est4,
descargarlo.

46. Apagar el sistema de control de la planta pulsando el boton OFF.

5.4.2. Operacion del Cromatoégrafo

Para realizar el anéalisis de las muestras debe desarrollarse la siguiente

metodologia:

1. Colocar el equipo en modo OPERATE.

2. Abrir el N, y colocarlo a una presién de 40 psig.

3. Medir el flujo de nitrégeno con el burbujémetro, regulandolo con el
suiche A a un flujo de 20-30 ml/min.

4. Presionar dos veces LIST para observar las condiciones a las cuales esta
operando el equipo.

5. Colocar las condiciones del equipo mostradas en la seccion 5.3.

6. Abrir el hidrégeno y luego el aire, regulando su flujo a una presion de
40 psig.

7. Prender el piloto del equipo cuando la temperatura del inyector (INJ
TEMP) sea mayor o igual a 150°C.
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8. Esperar y chequear que el boton READY esté encendido, lo que indica
que las condiciones deseadas se han alcanzado.

9. Inyectar 0,1 plt de muestra en el equipo, y al mismo tiempo presionar la
tecla START RUN.

10.Esperar el tiempo de corrida (TIME 1).

11.Repetir los pasos (i) y (j) hasta analizar las muestras deseadas.

12.Al terminar los anélisis, colocar el equipo en STAND BY.

13.Cerrar el hidrogeno y el aire.

14.Abrir el horno para ventilarlo.

15.Cerrar el N, cuando la temperatura TEMP 1 sea aproximadamente la

temperatura atmosférica.
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6. PROBLEMAS OPERACIONALES

La puesta en marcha y funcionamiento del equipo utilizado se llev6 a cabo
siguiendo el procedimiento experimental recomendado en la seccion 5.4 de
la Parte Experimental. Como era de esperarse, durante el desarrollo de las
experiencias practicas se presentaron una serie de problemas, que fueron
subsandndose a medida que iban apareciendo. Esto permitidé adquirir mayor

destreza en el manejo del equipo utilizado.

En lo que respecta a la carga y descarga del reactor y recoleccion de
productos, se detecté el desprendimiento de vapores peligrosos de
desagradable olor provenientes de las sustancias contenidas en el reactor.
Este factor de riesgo se redujo empleando el equipo de proteccién
apropiado. En el Apéndice V: Descripcion de los reactantes utilizados se
presenta la descripcién de los reactivos y productos manipulados en las
experiencias practicas, incluyendo los posibles riesgos cuando son
utilizados.

La realizacion de las experiencias implicé tomar en consideracion: los
requerimientos de materiales, factores de seguridad tanto para el operador
como para el proceso en si y la disponibilidad inmediata de piezas de otros

equipos en desuso, préstamos y otros.

Adicionalmente, el equipo tuvo que ser modificado después de construido
para la optimizacion de las condiciones experimentales; por lo cual se
colocaron dos lineas de alimentacion para el H, y N, y se construyd un

medidor de flujo, entre otros detalles.

Cuando se calibré la bomba, surgid el problema de que no se podian obtener

flujos iguales para la misma posicién del tornillo micrométrico, ya que este
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ultimo se encontraba aislado. Para solventar la situacion, se buscaron las

herramientas necesarias y finalmente se repar6 la bomba.

El control de la temperatura fue otro inconveniente presentado, ya que al
realizar las pruebas a un valor determinado de esta variable, fue necesario
realizar el ajuste con sumo cuidado, debido a que la misma presentaba

oscilaciones y no alcanzaba el set point con facilidad.

Finalmente, al regular la presién en el sistema, se encontrdé que la valvula
VR1 se encontraba dafiada. Por lo tanto, tuvo que ser reemplazada para

continuar con el estudio.
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7. RESULTADOS Y DISCUSION

En esta seccidon se presentan los resultados correspondientes a las pruebas
cataliticas de Hidrogenacion de Tolueno a escala piloto realizadas con
diferentes catalizadores: Pt/HZSM-5, Pt/Al,03, Pt/Al,03 (Reformacion de
Naftas), Ni-Mo/Al,03 (Comercial) y Co-Mo/Al,03 (Comercial). Todas las
experiencias fueron llevadas cabo con catalizador fresco. Los cdalculos
pertinentes se encuentran en el Apéndice VI: Célculos Tipo.

7.1. Catalizadores de Platino soportados

Se emplearon tres catalizadores de Pt:

e Catalizador 1: Pt/HZSM-5.

e Catalizador 2: Pt/Al,03.

e Catalizador 3: Pt/Al,03 (Catalizador de Reformacion de Naftas).

7.1.1. Catalizador 1: Pt/HZSM5
Este catalizador fue preparado por Artola y colaboradores®® y en sus

estudios reportan las propiedades presentadas en la Tabla N° 22.

Tabla N° 22: Propiedades del Catalizador 1; Pt/HZSM-5.G3%

Area Superficial (m?/g) 343
Contenido de Platino (%) 0,5
Relacion Si/Al en la zeolita 34,71

Actividad Hidrogenante

8,26
Inicial (mmol/g.h)
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Este catalizador fue utilizado para poner en marcha la planta y realizar la
primera prueba de Hidrogenacion de Tolueno. Solo se disponia de una
pequefia cantidad del mismo (aproximadamente 1 g), y por tal motivo, las
condiciones de operacidon estuvieron restringidas. Se penso realizar la
prueba a las siguientes condiciones: temperatura igual a 120°C, presién
igual a una atmdsfera y cubrir un rango de velocidades espaciales de 14,5 a
47,4 ht,

primera velocidad espacial, se tomaron las muestras cada 15 minutos,

Una vez colocada la posicion del tornillo correspondiente a la

observandose una disminucion de la conversion al transcurrir el tiempo, es

decir, no se Ileg6 en ningln momento a la conversién en estado
estacionario. Los resultados obtenidos se muestran claramente en la Tabla
N° 23, en donde se observa un decrecimiento progresivo en los valores de
conversion, comenzando desde 0,07% a los 15 minutos y finalizando en
0,00% a los 105 minutos de reaccion, lo que indica la desactivacion del

catalizador.

Tabla N° 23: Datos experimentales para el Catalizador 1 (Pt/HZSM-5)
a T=120 °C, P=1 atm y s=14,5 h™™.

s Fraccion
) Fraccion Molar
Tiempo Area del Masica del | Fraccion del Fraccidn
de Metil- Area del Metil- Masica del Metil- Molar del | Conversidn
Reaccion | Ciclohexan Tolueno Ciclohexan | Tolueno Ciclohex Tolueno (%)
(min) 0 0 Wi (%) Xi (%)
Wj (%) ano
Xj (%)
15 2.828 3.865.000 0,08 99,92 0,07 99,93 0,07
30 7.822 15.150.000 0,06 99,95 0,05 99,95 0,05
45 4,591 11.230.000 0,04 99,96 0,04 99,96 0,04
60 4.842 20.270.000 0,03 99,97 0,02 99,98 0,02
75 3.184 18.920.000 0,02 99,98 0,02 99,98 0,02
90 1.868 17.180.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01
105 0 11.100.000 0,00 100,00 0,00 100,00 0,00
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El comportamiento puede visualizarse en la Figura N° 29, donde se obtiene
una curva que disminuye gradualmente a lo largo del tiempo hasta llegar al
valor de conversion igual a cero. Finalmente, debido a esta situacion, no

pudo cubrirse el rango de velocidades espaciales predicho.

Figura N° 29: Curva de desactivacién del Catalizador 1 (Pt/HZSM-5).
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Adicionalmente, pudo observarse que los valores de conversion son
sumamente pequefios (valor maximo 0,07%). Este resultado puede atribuirse
a los altos valores de velocidad espacial de trabajo, donde existe un
reducido tiempo de contacto entre los reactantes y el catalizador. Disminuir
el rango de velocidades espaciales de trabajo implicaria una de las dos
opciones siguientes: disminuir el flujo volumétrico de tolueno empleado y/o
aumentar el volumen de lecho catalitico. Lamentablemente, ninguna de las
dos opciones fue viable, ya que la bomba B1 no podia manejar caudales
menores al que se estaba empleando y ademas no se disponia de suficiente

cantidad de catalizador para aumentar el lecho catalitico.

Artola y colaboradores®® alegan en sus estudios que el catalizador de

Pt/HZSM-5 es el que presenta una mayor desactivacion a medida que
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transcurre el tiempo, obteniendo unos valores de conversion de 0,53% a los
10 minutos y 0,14% a los 100 minutos de reaccion; los cuales son mayores a
los obtenidos en este trabajo, aunque no puede hacerse una comparacién
valida debido a las diferencias en las condiciones de operacion (menor

velocidad espacial, menor tamafio de particula).

Por otro lado, indican®® que dicho catalizador no presenta una buena
dispersion del platino sobre el soporte, lo cual es un factor que influye en la
actividad hidrogenante por depender principalmente de los moles de platino
accesibles. Asimismo, la desactivacion podria explicarse por la presencia de
sitios acidos que actuan en la reaccién, produciendo compuestos que

disminuyen su actividad catalitica.
7.1.2. Catalizador 2: Pt/Al,0;

Al igual que el Catalizador 1 (Pt/HZSM-5), este catalizador fue preparado

(33)

por Artola y colaboradores'”®’. En la Tabla N°24 se reportan algunas de sus

propiedades.

Tabla N° 24: Propiedades del Catalizador 2 (Pt/Al,03).G%

Area Superficial (m?/g) 145
Contenido de Platino (%) 0,44
Relacién Si/Al en la zeolita 0,15

Actividad Hidrogenante
26,10
Inicial (mmol/g.h)

Se planted estudiar la actividad catalitica de este catalizador para la
Hidrogenacion de Tolueno; pero al igual que el Catalizador 1 (Pt/HZSM-5),
solo se disponia de una pequefia cantidad del mismo, con la cual se realizé

solo una prueba a las siguientes condiciones de operacion: temperatura
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igual a 120°C, presion igual a 1 atmdsfera y un rango de velocidades
espaciales entre 14,5 y 47,4 h*. No se pudieron disminuir los valores de
velocidad espacial, ya que al igual que con el catalizador 1, no se disponia
de suficiente cantidad para ello. En contraste con el catalizador anterior
(Pt/HSZM-5), con éste si pudieron alcanzarse condiciones estacionarias de
conversion una vez fijado el primer valor de velocidad espacial. El

muestreo fue realizado cada 15 minutos.

La conversion en estado estacionario estd en el orden de 4,06% y fue
alcanzada a partir de los 45 minutos de reaccion, permaneciendo constante a

lo largo del tiempo hasta los 120 minutos, como puede ilustrarse en la
Figura N° 30.

Figura N° 30: Condiciones estacionarias de conversion para el
Catalizador 2 (Pt/Al,03). T=120°C, s=14,5 h'* y P=1 atm.
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Una vez obtenido este valor, se vario la velocidad espacial al siguiente
valor (s=25,5 h'), donde nuevamente se alcanzaron condiciones
estacionarias, siendo la conversion a los 120 minutos de reaccién igual a
2,20%. Similarmente, se obtuvieron las conversiones en estado estacionario

para s=36,4 h™* y s=47,4 h™*. Los resultados se muestran en la Tabla N° 25.
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Tabla N° 25: Datos experimentales para el Catalizador 2 (Pt/Al,03)
a T=120 °C, P=1 atm y s=14,5 — 47,4 h'%.

) Fraccion Eraccion Fraccion
Velocidad Area del ) Masica del Mésica Molar del | Fraccion
Espacial Metil- Area del Metil - del Metil- Molar del | Conversién
P 1 Ciclohexan Tolueno Ciclohexan Ciclohexan | Tolueno (%)
(s, h™) Tolueno C o
0 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) Xj (%)
14,5 740.600 17.560.000 4,32 95,68 4,06 95,94 4,06
25,5 123.000 5.500.000 2,34 97,66 2,20 97,80 2,20
36,4 208.400 12.840.000 1,71 98,29 1,60 98,40 1,60
47,4 125.100 12.240.000 1,08 98,92 1,02 98,98 1,02

Adicionalmente, al finalizar el estudio de la ultima velocidad espacial

s=47,4 h™*, se volvié a trabajar con la primera (s=14,5 h™'), comprobando

asi la reproducibilidad de las conversiones obtenidas y verificando que el
catalizador no se habia desactivado.

En la Figura N° 31 se ilustra el comportamiento de la conversion en funcion

de la velocidad espacial para este catalizador.

Figura N° 31: Efecto de la Velocidad Espacial sobre la Conversion
para el Catalizador 2 (Pt/Al,03) a T=120 °C y P=1 atm.
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En el grafico anterior se observa el efecto de la velocidad espacial sobre la
conversion para el Catalizador 2 (Pt/Al,03). Se distingue, como era de
esperar, que un aumento en los valores de velocidad espacial promueve
insatisfactoriamente la conversion del reactante en producto; pudiendo
estimar que a velocidades espaciales menores de 14,5 h™*, se produciria un
aumento significativo en la conversion, debido a que el tiempo de contacto

entre el catalizador y el reactante aumentaria.

Los resultados obtenidos por Artola y colaboradores®®; fueron valores de
conversion cercanos al 14%. Aunque, al igual que para el catalizador 1, no
se puede establecer una comparaciéon directa con las magnitudes de las
conversiones obtenidas en este trabajo (4,06%), ya que las condiciones de
operacién (menor velocidad espacial, menor tamafio de particula) no lo

permiten.

7.1.3. Catalizador 3: Pt/Al,03;. (Catalizador de Reformacién de
Naftas)

Este es un catalizador Comercial y algunas caracteristicas del mismo se

presentan en la Tabla N° 26.

Tabla N° 26: Propiedades del Catalizador 3
(Pt/Al,03) (Reformacién de Naftas).(®®

Area Superficial (m?/g) 210
Contenido de Platino (%) 0,35
Dispersion (%) 100

Las condiciones de operacion para realizar las pruebas de Hidrogenacién de
Tolueno fueron: un rango de temperatura igual a 120 — 220 °C, un rango de
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velocidades espaciales entre 14,5 y 47,4 h* y a presién atmosférica. A

diferencia de los catalizadores 1 y 2, se disponia de cantidad suficiente de

catalizador para realizar todas las pruebas.

Los resultados obtenidos se presentan en la Tabla N° 27 y corresponden a

las conversiones en estado estacionario, siendo el tiempo de recoleccidn

entre cada muestra analizada de 15 minutos. No se observd desactivacion

del catalizador.

Tabla N° 27: Datos experimentales para el Catalizador 3 (Pt/Al,03)

(Reformacion de Naftas) a T=120 — 220 °C, s=14,5 — 47,4 h'' y P=1 atm.

) F,ra_ccién Fraccion Fraccion B
Velocidad | Tempe- Area_del ) Maswg del Masica Molar_ del | Fraccidn B
Espacial ratura _Metll— Area del _Metll— del _Metll— Molar del | Conversidn

1 o Ciclohexa Tolueno |Ciclohexan Ciclohexan | Tolueno (%)

(s, h™) (°C) Tolueno 0

no 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) Xj (%)

120 61.930 7.018.000 0,94 99,06 0,88 99,12 0,88
140 436.600 |25.910.000 1,66 98,34 1,56 98,44 1,56
145 160 27.580 713.400 3,72 96,28 3,50 96,50 3,50
' 180 512.000 8.338.000 6,17 93,83 5,81 94,19 5,81
200 1.960.000 |27.230.000 7,15 92,85 6,74 93,26 6,74
220 1.540.000 [31.990.000 4,90 95,10 4,61 95,39 4,61
120 98.300 17.100.000 0,61 99,39 0,57 99,43 0,57
140 83.400 11.080.000 0,75 99,25 0,70 99,30 0,70
25 5 160 211.900 (11.220.000 1,85 98,15 1,74 98,26 1,74
' 180 262.800 8.306.000 3,27 96,73 3,08 96,93 3,08
200 912.400 |22.610.000 4,14 95,86 3,90 96,10 3,90
220 665.200 |25.920.000 2,67 97,33 2,51 97,49 2,51
120 40.700 14.640.000 0,30 99,70 0,28 99,72 0,28
140 132.400 |25.410.000 0,52 99,48 0,49 99,51 0,49
36.4 160 135.800 9.934.000 1,35 98,65 1,27 98,73 1,27
' 180 249.300 (11.620.000 2,24 97,76 2,11 97,89 2,11
200 701.800 |23.450.000 3,10 96,90 2,92 97,08 2,92
220 568.800 |[33.430.000 1,79 98,21 1,68 98,32 1,68
120 28.480 13.880.000 0,22 99,78 0,20 99,80 0,20
140 81.480 23.130.000 0,35 99,65 0,33 99,67 0,33
47 4 160 56.300 5.900.000 0,95 99,05 0,89 99,11 0,89
' 180 182.800 |11.800.000 1,63 98,37 1,53 98,47 1,53
200 340.800 |[16.140.000 2,21 97,79 2,08 97,92 2,08
220 271.700 |22.460.000 1,28 98,72 1,20 98,80 1,20
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Como era de esperarse un aumento en la velocidad espacial disminuye la
conversion, mientras que un incremento en la temperatura, hasta cierto
punto (200 °C), la favorece. Las conversiones maximas se obtienen a la
menor velocidad espacial (s=14,5 h?), ya que para cualquier valor de
temperatura, las conversiones son superiores a las obtenidas con el resto de

las velocidades espaciales.

Si bien los valores de conversion obtenidos son bajos (valor méaximo
6,74%), son sustancialmente superiores a los de los catalizadores
sintetizados por Artola y colaboradores, estudiados previamente. Era de
esperar, que este catalizador con una dispersion del 100% (ver Tabla N° 26)
lograra mejores resultados que los catalizadores estudiados previamente.
Las bajas conversiones pueden explicarse por la alta velocidad espacial
empleada. Es de destacar que en la Hidrogenacién de Aromaéticos a nivel
industrial, donde se obtienen conversiones cercanas al 100%, se emplean
velocidades espaciales en el orden de la unidad. En la Figura N° 32 se
observa el efecto de la velocidad espacial y la temperatura para el
Catalizador 3.

Figura N° 32: Efecto de la Temperatura y Velocidad Espacial sobre la
Conversion del Catalizador 3 (Pt/Al,O3)(Reformacion de Naftas) a T=120 —
220 °C, s=14,5 — 47,4 h'' y P=1 atm.
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La tendencia a velocidad espacial constante es caracteristica de las
reacciones reversibles exotérmicas tales como la Hidrogenacion, pudiendo
observarse un maximo para el rango de temperaturas explorado. Un aumento
en la temperatura ocasiona un incremento de la constante especifica de
velocidad, asi como una disminucion en la constante de equilibrio
termodindmico. A temperaturas bajas, el primer efecto es preponderante,
por lo cual la conversién aumenta progresivamente, pero a temperaturas
elevadas, el segundo efecto tiene mayor influencia en la conversion,

logrando que ésta disminuya.

Las condiciones Optimas de operacion en el rango de variables exploradas,
tomando en cuenta el ahorro de reactivos y catalizador, fueron una

temperatura de 200°C y velocidad espacial de 14,5 h™!.

Ali y colaboradores®® realizaron la Hidrogenaciéon de Tolueno empleando
catalizadores de Pt/Al,O3; con caracteristicas similares al utilizado en estas
experiencias. Las tendencias de las curvas obtenidas por estos autores,
coinciden con las mostradas en la Figura N° 32, siendo la conversién

maxima de 50% a una temperatura de 200°C y una atmésfera de presién.

Podria estimarse un aumento en las conversiones si se trabajara a
velocidades espaciales menores a 14,5 h'. Con la finalidad de obtener
valores de conversién mas elevados y apreciables, se decidié trabajar con
velocidades espaciales de menor magnitud. Hay dos opciones para ello,
como se ha mencionado: primero, disminuir el flujo volumétrico de tolueno
alimentado, y segundo, aumentar el volumen del lecho catalitico. Se decidid
elegir la segunda opcion debido a que la bomba micrométrica (B1) no podia
manejar caudales menores a los que se estaban utilizando; por lo tanto, el
volumen de lecho catalitico fue duplicado, mientras que los flujos

volumetricos de Tolueno e H, se mantuvieron constantes (23,5 - 76,9
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cm®/hr) y (16.160 - 53.162 cm?®/hr) respectivamente. En la siguiente tabla se

reportan los nuevos valores.

Tabla N° 28: Nuevos valores obtenidos con el doble

de lecho de catalizador.

Volumen del lecho catalitico 6.4
(Vic, cm®) ’

Volumen de catalizador 32
(Vc, cm®) 7

Volumen de diluyente 32
(Vp, cm®) 7

Longitud del lecho con diluyente 9.8

(L, cm)

La figura N° 33 muestra de forma esquematica la nueva distribucion del

relleno en el interior del reactor.

TC
Lana de vidrio nd ne 2,20 cm
Carborundum 5,50cm
I - 2,00 cm

Lana de vidrio x

I |
Catalizador + Carborundum = 9,80 cm
Lana de vidrio 1,00 cm
Carborundum 3,00 cm
Lana de vidrio :: 2,00 cm

Figura N° 33: Esquema de la carga del reactor (R).

Adicionalmente, con el nuevo volumen de catalizador se obtiene el

siguiente valor de L/Dp=713; el cual minimiza los efectos de dispersion
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axial. Asimismo, la relacion D/Dp y el criterio de dilucion siguen siendo

los mismos: 67 y 50% respectivamente.

Se realizdé una prueba con el Catalizador 3 (Pt/Al,03) (Reformacion de
Naftas) a su condicién 6ptima de temperatura (200 °C) y empleando el
nuevo rango de velocidades espaciales obtenido (7,2 — 23,7 h'?), a 1 atm de

presion. Los resultados obtenidos se muestran a continuacion.

Tabla N° 29: Datos experimentales para el Catalizador 3 (Pt/Al,03)
(Reformacién de Naftas) a T=200 °C, P=1 atm y s=7,2 — 23,7 h%.

) Fraccidn Eraccion Fraccién
Velocidad Area del ) Mésica del Mésica Molar del | Fraccion
Espacial Metil- Area del Metil- del Metil- Molar del | Conversidn
P 1 Ciclohexan Tolueno Ciclohexan Ciclohexan | Tolueno (%)
(s, h™) Tolueno 0
0 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) Xj (%)
7,2 10.310 27.650.000 28,52 71,48 27,25 72,75 27,25
12,7 6.872 51.650.000 12,46 87,54 11,79 88,21 11,79
18,2 1.436 17.160.000 8,22 91,78 7,75 92,25 7,75
23,7 1.336 24.160.000 5,59 94,41 5,26 94,74 5,26
Puede observarse que la mayor conversién se obtiene a la velocidad

espacial de 7,2 h™* (27,25%) y que ésta disminuye, como es de esperarse, al

variar este parametro hasta 23,7 h™! (5,26%).

Con los datos de las Tablas N° 27 y 29 se construyd la Figura N° 34 para
observar la tendencia del efecto de la disminucién velocidad espacial sobre
este catalizador. Como era de esperarse, una disminucion del parametro,

condujo a su vez a una disminucion en la conversion de aromatico obtenida.
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Figura N° 34: Efecto de la Velocidad Espacial sobre el Catalizador 3
(Pt/Al,03) (Reformacion de Naftas) a T=200 °C,

P=1atmys=7,2 - 47,4 h™*.
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Debido a que la dispersion de los valores es muy baja, y la correlacion de la

curva obtenida fue cercana a la unidad; se realiz6é un ajuste con la finalidad

de encontrar el rango de velocidades espaciales que permitieran alcanzar

conversiones cercanas al 100%, y se encontr6 que a velocidades espaciales

en el orden de 2,7 h™' seria posible obtener dichas conversiones, aunque

debe verificarse que el equilibrio y la reversibilidad de la reaccion no sean

afectados.

7.2. Catalizadores del tipo Metal-Molibdeno soportados. (Catalizadores

de Hidrotratamiento).

Se emplearon dos catalizadores de este tipo:
e Catalizador 4: Ni-Mo/Al,0s.
e Catalizador 5: Co-Mo/Al;0Os.
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Como se menciond en la revisién bibliografica, estos catalizadores son
empleados en forma sulfurada, pero debido a las severas condiciones para el
tratamiento de presulfuracion de los mismos (altas presiones y manejo de
H.S) y la carencia de equipos adecuados para tal fin, fueron empleados sin

sulfurar.

7.2.1. Catalizador 4: Ni-Mo/Al,03

Con este catalizador Comercial se realizaron pruebas de Hidrogenacion de
Tolueno a las siguientes condiciones: la mejor velocidad espacial de trabajo
(7,2 h™1), un rango de temperatura entre 160 y 260 °C y presiones de 1, 5y
10 atm. Al igual que los catalizadores 1, 2 y 3, el muestreo para este

catalizador se realiz6 cada 15 min.

Tal como se mencion6 durante el desarrollo de las bases tedricas, la presion
y la temperatura son algunas de las variables mas importantes en el estudio
de un sistema reaccionante. Segin Bunch y colaboradores®®, no puede
obtenerse una O&ptima hidrogenacion empleando los catalizadores de

hidrotratamiento a bajas temperaturas y presiones.

Esto explica los resultados obtenidos (Tabla N°30 y Figura N°35), en donde
se evidencid la desactivacién del Catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03) al realizar
las experiencias a presién atmosférica y 160 °C, ya que la conversién
disminuye a lo largo del tiempo de reaccion desde 0,04, a los 45 minutos,
hasta 0,01% a los 105 minutos, sin poder alcanzar condiciones

estacionarias.
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Tabla N° 30: Datos experimentales del Catalizador 4
(Ni-Mo/Al,03) a T=160 °C, P=1 atm y s=7,2 h™*,

Fraccidn Fraccion Fraccidn
Tiempo Area del Masica del Masica Molar del | Fraccion
de Metil- Area del Metil- del Metil- Molar del | Conversion
Reaccién | Ciclohexan | Tolueno Ciclohexan Ciclohexan | Tolueno (%)
. Tolueno .
(min) 0 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) YL X (%)
45 18.040 49.160.000 0,04 99,96 0,04 99,96 0,04
60 14.670 49.040.000 0,03 99,97 0,03 99,97 0,03
75 14.100 57.920.000 0,03 99,97 0,02 99,98 0,02
90 9.606 52.570.000 0,02 99,98 0,02 99,98 0,02
105 8.792 63.120.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01

Figura N° 35: Desactivacion del Catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03)
a T=160 °C, P=1 atm y s=7,2 h™™.
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Cabe destacar, que cuando el reactor fue descargado al terminar la prueba

se observo la formacion de coque en el catalizador, lo cual es la causa

principal de la mencionada desactivaciéon. Debido a esto, se decidid realizar

cada una de las experiencias con catalizador fresco para evitar obtener

resultados erréneos; y adicionalmente aumentar la presion para obtener
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mayores

conversiones.

Al

final

de

cada

reproducibilidad de las conversiones obtenidas.

Los resultados obtenidos al

prueba

Se

verifico

la

realizar las pruebas de Hidrogenacion de

Tolueno a mayores presiones (5 y 10 atm) se muestran en la Tabla N° 31.

Dichos valores corresponden a las conversiones en estado estacionario.

Tabla N° 31: Datos experimentales del Catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03)
a T=160 - 280 °C, P=5y 10 atm y s=7,2 h™.

Fraccion Fraccion
; Fraccién Maésica | Fraccién
Presién Tempera Area del | freq el | Masica del del Molar del Molar Conversion

(atm) tura ~ Metil- Tolueno ~ Metil- Toluen | - Metil- del (%)

(°C) Ciclohexano Ciclohexano Ciclohexano | Tolyeno

Wj (%) 0 Xj (%) Xi (%)

Wi (%)
160 2.749 39.420.000 6,94 93,06 6,55 93,45 6,55
180 3.354 36.500.000 8,95 91,05 8,45 91,55 8,45
c 200 2.276 19.060.000 11,33 88,67 10,71 89,29 10,71
220 5.760 32.270.000 16,04 83,96 15,20 84,80 15,20
240 6.980 36.000.000 17,18 82,82 16,30 83,70 16,30
260 2.323 14.740.000 14,43 85,57 13,67 86,33 13,67
160 379,2 12.200.000 3,22 96,78 3,03 96,97 3,03
180 345,9 8.926.000 3,98 96,02 3,75 96,25 3,75
200 62,6 1.269.000 5,02 94,98 4,72 95,28 4,72
10 220 182,2 3.443.000 5,36 94,64 5,05 94,95 5,05
240 590,7 9.636.000 6,16 93,84 5,80 94,12 5,80
260 480,2 9.072.000 5,36 94,64 5,05 94,95 5,05
280 218,8 5.304.000 4,23 95,77 3,99 96,02 3,99
Se observa que las conversiones obtenidas a 5 atmosferas varian entre

6,55% y 16,30%, siendo la temperatura 6ptima de trabajo, en el rango de
estudio, a esta presion a 240 °C. Por otro lado, al trabajar a 10 atm, se
observan conversiones menores con respecto a las de 5 atm y mayores que
las de 1 atm, siendo igualmente la temperatura éptima de operacion 240 °C
En

comportamiento de las conversiones en funcién de la temperatura y presion.

con una conversién de 5,80%. la Figura N° 36 se presenta el
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Figura N° 36: Efecto de la Presion y Temperatura para el Catalizador 4
(Ni-Mo/Al,03) a T=160 - 280 °C, P=5y 10 atm y s=7,2 h™™.
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En el grafico anterior se muestra el efecto de la temperatura y la presion
sobre la conversion para el Catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03). Las conversiones
obtenidas a 5 atm fueron siempre superiores a las de 1 atm (Figura N° 35),
esto puede deberse a que al aumentar la presion se produce un aumento de
la concentracion del hidrégeno difundido, incrementandose asi las
conversiones obtenidas a una misma velocidad espacial. Mientras que a 10

atm deja de ser significativo el aumento en la conversion.

Al igual que para el catalizador 3 (Pt/Al,03) se observa un maximo
caracteristico de las reacciones reversibles exotérmicas, evidenciandose
claramente los efectos de las constantes de reaccion y de equilibrio frente a

los cambios de temperatura como se explico anteriormente.

Las condiciones Optimas de operacion, entre las estudiadas, tomando en
cuenta el ahorro de reactivos y catalizador, fueron una temperatura de

240°C y una presién de 5 atm, a una velocidad espacial de 7,2 h™*.
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7.2.2. Catalizador 5: Co-Mo/Al,0;

El Gltimo catalizador estudiado fue el de Co-Mo/Al,03. Al igual que el
Catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03),
realizaron pruebas de Hidrogenacion de Tolueno a las mismas condiciones:

este es un catalizador Comercial y se
la mejor velocidad espacial de trabajo (7,2 h™'), un rango de temperatura
entre 160 y 260 °C y presiones de 1, 5 y 10 atm. El muestreo para este

catalizador se realiz6 cada 15 min.

En la Tabla N° 32 y la Figura N° 37 se observan los resultados obtenidos al
realizar las experiencias en el rango de temperaturas de estudio y presion
atmosférica. Similar al catalizador 4, la desactivacion del catalizador de
Co-Mo es evidente, ya que la conversion disminuye a lo largo del tiempo de
reaccion desde 0,05%, a los 45 minutos, hasta 0,00% a los 90 minutos.

Tabla N° 32: Datos experimentales del Catalizador 5
(Co-Mo/Al,03) a T=160 °C, P=1 atm y s=7,2 h™™.

Fraccidn Eraccion Fraccidn
Tiempo |Area del Maésica del Mésica Molar del | Fraccion
de Metil- Area del Metil- del Metil- Molar del |Conversion
Reaccion | Ciclohexan Tolueno Ciclohexan Ciclohexan | Tolueno (%)
. Tolueno .
(min) 0 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) Y Xj (%)
45 4.534 8.478.000 0,06 99,94 0,05 99,95 0,05
60 6.466 23.330.000 0,03 99,97 0,03 99,97 0,03
75 3.207 31.380.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01
90 0 14.610.000 0,00 100,00 0,0000 100,00 0,00
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Figura N° 37: Desactivaciéon del Catalizador 5 (Co-Mo/Al,03)
a T=160 °C, P=1 atm y s=7,2 h™*.
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Similar a lo ocurrido con el catalizador 4 (Ni-Mo/Al,03), cuando el reactor
fue descargado al terminar la prueba se observd la formacion de coque
sobre el catalizador, lo cual es la causa principal de la mencionada
desactivacion. Debido a esto, se decididé realizar cada una de las
experiencias con catalizador fresco para evitar obtener resultados erréneos;
y adicionalmente aumentar la presidén para obtener mayores conversiones.
Asimismo, al final de cada prueba se volvié a trabajar con la primera
temperatura de estudio, verificando de esta forma la reproducibilidad de las
conversiones obtenidas. Era de esperarse, segun lo mencionado en la
revision bibliografica por Isoda y colaboradores®®, que este catalizador
presentara menor actividad que el catalizador 4; sin embargo, a las
condiciones de la Figura N° 37 (T=160 °C, P=1 atm y s=7,2 h'!), ambos
catalizadores presentaron conversiones similares, lo que puede atribuirse a
errores de apreciacion del equipo de andlisis, ya que los valores obtenidos

son muy pequefios (menores al 0,1%).
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Los resultados obtenidos al realizar las pruebas de Hidrogenaciéon de

Tolueno a mayores presiones (5 y 10 atm) se muestran en la Tabla N° 33.

Dichos valores corresponden a las conversiones en estado estacionario.

Tabla N° 33: Datos experimentales del Catalizador 5 (Co-Mo/Al;03)
a T=160 - 280 °C, P=5y 10 atm y s=7,2 ht.

) F,ra_ccic’)n Fraccion Fraccion 5
5 Tempera- Area_del ) Maswg del Masica Molar_del Fraccion y
Presion tura .Metll- Area del .Metll- del _Metll- Molar del | Conversién

(atm) . Ciclohexan Tolueno Ciclohexan Ciclohexan| Tolueno (%)

(°C) Tolueno e

0 0 Wi (%) 0 Xi (%)
Wj (%) Xj (%)

160 2.871 30.530.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01
180 3.874 25.700.000 0,02 99,98 0,02 99,98 0,02
200 8.418 26.500.000 0,03 99,97 0,03 99,97 0,03
5 220 6.882 12.600.000 0,06 99,94 0,05 99,95 0,05
240 7.779 11.350.000 0,07 99,93 0,06 99,94 0,06
260 13.060 20.570.000 0,06 99,94 0,06 99,94 0,05
280 9.214 36.210.000 0,03 99,97 0,02 99,98 0,02
160 0 2.756.000 0,00 100,00 0,00 100,00 0,00
180 0 23.370.000 0,00 100,00 0,00 100,00 0,00
200 1.357 16.160.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01
10 220 5.967 31.930.000 0,02 99,98 0,02 99,98 0,02
240 5.657 18.710.000 0,03 99,97 0,03 99,97 0,03
260 4.454 20.310.000 0,02 99,98 0,02 99,98 0,02
280 3.482 31.140.000 0,01 99,99 0,01 99,99 0,01

Puede distinguirse que la conversion de aroméatico es mayor a la presion de

operacion de 5 atm (valor maximo 0,06%), siendo la temperatura 6ptima de

trabajo en el rango de estudio a esta presién de 240 °C. Por otro lado, al

trabajar

a 10 atm y temperaturas menores a 180°C no se observo

hidrogenacion, siendo las conversiones menores a las de 5 atm y mayores

qgue las de 1 atm, con un valor maximo de conversién de 0,03% a 240 °C. En

la Figura N° 38 se presenta el comportamiento de las conversiones en

funcion de la temperatura y presion.
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Figura N° 38: Efecto de la Temperatura y Presion sobre el Catalizador 5
(Co-Mo/Al,03) a T=160 - 280 °C, P=5y 10 atm y s=7,2 h'%.
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A pesar que los valores de conversion son casi despreciables, se observa
una tendencia similar a la obtenida con los catalizadores de Pt/Al,03 y Ni-
Mo /Al,03, presentdndose un maximo en las curvas como consecuencia de

los efectos de la temperatura sobre las constantes de reaccion y equilibrio.

Adicionalmente, las conversiones con este catalizador son mucho menores a
las obtenidas con el catalizador de Ni-Mo. Segln Isoda y colaboradores®®,
los catalizadores de Co-Mo son inferiores a los de Ni-Mo en la
hidrogenacién de especies aromaticas. En consecuencia, era de esperarse
gue este catalizador tuviera una menor actividad catalitica que el

catalizador de Ni-Mo (como se ilustra en la figura N° 38).

Se ha demostrado®® que los compuestos monoaromaticos, tal como el
Tolueno, practicamente no se hidrogenan al emplear estos catalizadores
(Ni-Mo y Co-Mo), lo que aunado al hecho de no haber presulfurado los

solidos, explicaria las bajas conversiones obtenidas.
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La desactivacion de ambos catalizadores, es producida por la deposicién de
compuestos aromaticos que disminuyen la actividad catalitica de los
mismos, y que en ciertos casos actGan como precursores de coque, segun

%9 A mayores presiones

indican algunos autores en sus estudios.®®
parciales de H, se reduciria la adsorciéon y/o la deshidrogenacion,
disminuyendo de esta forma la desactivacion. En algunos casos, el
incremento en la temperatura puede dafiar el catalizador, reduciendo su
velocidad de reaccidon practicamente a cero; estos casos Se conocen como
sinterizacién del catalizador, donde la superficie porosa colapsa afectando

la eficiencia del mismo. (6

Segln el estudio de las propiedades fisicas de los catalizadores realizado

59 la superficie disminuye en proporcion

por Galiasso y colaboradores
directa al contenido de coque. Sin embargo, no hay correlacidon directa entre
la variacién del volumen poroso y la cantidad de carbdn, probablemente por
las diferencias existentes en la distribucidon de poros de los catalizadores.
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 mas superficie,
pero a su vez menos volumen de poros, en relacién con el catalizador de

Co-Mo.

Finalmente, la actividad y distribucion de productos de las reacciones que
emplean los catalizadores de hidrotratamiento muestran una fuerte
dependencia de la presion, medio de reaccion (presencia/ausencia de

compuestos de azufre) y la temperatura. (¢ °7)

Al comparar los catalizadores 3, 4 y 5 utilizando las Tablas N° 27 y 29-33 y
las Figuras N° 32 y 34-38, se observa claramente la superioridad del
catalizador que contiene Pt (Catalizador 3) sobre los que no lo contienen

(Catalizadores 4 y 5). En la figura N°33 se puede notar que la conversion
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maxima es 27,25% para el catalizador 3 a 200°C, 1 atm y velocidad espacial
igual a 7,2 h™*, mientras que al trabajar con los catalizadores de Ni-Mo y
Co-Mo/Al,03 a esa misma presion y velocidad espacial el catalizador se
desactiva a 160°C, siendo las conversiones maximas obtenidas 0,04 vy
0,05%, respectivamente. Cabe destacar que al incrementar la presion a 5
atm las conversiones aumentaron en los catalizadores 4 y 5; con el prinero,
se incrementd notoriamente, siendo el valor &ptimo el obtenido a 240°C
(16,30%), mientras que con el catalizador de Co-Mo la conversidon no se
beneficié en gran proporcién (conversion maxima: 0,06%). En la Figura
N°39 se comparan las actividades cataliticas de los catalizadores empleados
en las experiencias (Catalizadores 3, 4 y 5) a las condiciones 6ptimas de
operacion, evidencidndose las bondades del Pt como metal popularmente

utilizado en las reacciones de hidrogenacién.

Figura N° 39: Comparacién entre los catalizadores 3, 4y 5

(Pt (reformado), Ni-Mo y Co-Mo sobre alimina).
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8. CONCLUSIONES

« EI catalizador méas activo para la Hidrogenacion de Tolueno de los
estudiados (a velocidad espacial 6ptima, s= 7,2 h™') es el catalizador de
Pt/Al,03; (Reformacién de Naftas) con una conversion maxima del 27,25% a
200°C y 1 atm, seguido de los catalizadores de Ni-Mo/Al,0; y Co-
Mo/Al,03 con 16,35 y 0,06% de conversion, respectivamente, a 240°C y 5

atm.

« Los catalizadores soportados con la zeolita HZSM-5, tal como el
empleado en la prueba de arranque, tienden a desactivarse rapidamente por

la obstruccidn de los poros del sélido.

« La dispersion del metal en los catalizadores de Pt/HZSM-5 y Pt/Al,03
juega un papel primordial en el proceso de Hidrogenacién, por influir ésta

en la actividad hidrogenante de los catalizadores.

« EI tipo de soporte influye notablemente en la actividad catalitica del
catalizador, siendo superior en los catalizadores soportados sobre alimina

que en los soportados sobre zeolitas.

« La conversion de la reaccion exhibe un maximo como una funcidén de la
temperatura, lo cual es usual en las reacciones reversibles exotérmicas

como el caso de hidrogenacion de aromaticos.

o Los catalizadores de Co-Mo son menos activos que los de Ni-Mo en la

hidrogenacién de aromaticos.

« Al emplear los catalizadores de hidrotratamiento sin realizar la

presulfuracion se obtienen conversiones menores que al emplear
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catalizadores de Pt soportados, lo que muestra la influencia del

pretratamiento en la conversion de la reaccion.

o Los catalizadores metalicos de los grupos VI (Mo, W) y VII (Ni, Co)
deben ser empleados en forma sulfurada y en el tratamiento de cargas que
contengan azufre y/o nitr6geno para que tengan una actividad apreciable,

sin embargo son muy inferiores a los catalizadores de metales nobles.

o La actividad y distribuciéon de productos de las reacciones en donde se
emplean los catalizadores de Ni-Mo y Co-Mo muestran una fuerte
dependencia de la presiéon, temperatura y medio de reaccion

(presencia/ausencia de compuestos de azufre)
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9. RECOMENDACIONES

« En cuanto a las experiencias practicas, a pesar de los inconvenientes
presentados, propios de la puesta en marcha de un sistema nuevo, se
sugiere continuar con los estudios de hidrogenacion de aromaticos
empleando los catalizadores utilizados ampliando el rango de operacidn

y modificando otras variables, tales como los flujos de alimentacién.

o Debe disminuirse la velocidad espacial para obtener conversiones

mayores en la reaccion de hidrogenacion de tolueno.

o Seria interesante realizar un estudio sobre la desactivacion de los
catalizadores de Ni-Mo y Co-Mo/Al,0; sin sulfurar y comparar los
resultados con los obtenidos al emplear los mismos catalizadores
tratados con azufre. Asi como llevar a cabo el estudio cinético de esta

reaccion con los mismos podria ser un tema de estudio interesante.

« Con respecto al equipo utilizado, se recomienda verificar
periodicamente el estado de las conexiones del reactor, ya que debido al
uso continuo pueden desgastarse, dando lugar a fugas importantes que
podrian afectar la reaccion.

« Los efluentes gaseosos obtenidos durante la reaccion deberian ser
analizados para verificar que las concentraciones de compuestos

aromaticos no excedan los limites permitidos.

« Seria conveniente instalar un controlador digital de temperatura para

facilitar el ajuste de la temperatura de reaccion.

o Por otro lado, es necesario instalar en la unidad un medidor de flujo
mas preciso y exacto que el empleado (burbujémetro), pudiendo realizar
de manera méas adecuada las mediciones del flujo correspondientes al

reactante gaseoso.
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o Seria recomendable instalar el cromatografo (sistema de andlisis de
productos) en linea con el equipo para facilitar asi el proceso de
muestreo y evitar el contacto directo con sustancias de alto riesgo

(hidrocarburos).

« Finalmente es necesario realizar un inventario, limpieza y reparacion
del mobiliario, equipos y materiales del laboratorio, ya que se observa

una cantidad considerable de objetos en mal estado y desuso.
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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 calibraciéon con los datos obtenidos (Posicidn del
del tornillo micrométrico (adim) vs Flujo Volumétrico (ml/hora)). Para
obtener un flujo determinado de tolueno, se emplea la Figura N° 40 y se lee

la posicion del tornillo que permite el paso del flujo deseado.

700

600

*

500 /
y = 84,35x
R?=0,9943
400 /
300 /
200 / S
100 (2

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Posicién del tornillo micrométrico (adim)

Flujo Volumétrico (ml/hora)

Figura N° 40: Curva de Calibraciéon 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.
e EIl Factor de Dilucién b fue fijado en un 50 %.¢®
e Larelacion L/D, =356

e 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 diametro efectivo del reactor (D) de la siguiente forma:
e Se determind el volumen efectivo (V.) como la diferencia de los
voliumenes del reactor (1° término de la ecuacién) y la termocupla (2°

término de la ecuacion), empleando los datos de las tabla N° 14 y la

siguiente formula:

D, D 0,952
V, :{TC-TI-LR]—(TE'TT'LTJZ(TE- 2

Ve = 16,8 cm®= 1,68*10"° m?®

2
: 25,3Jcm3 —[n- 0’3;2 -15Jcm3 (X1V)

Como es un cilindro, despejo 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

e 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=4,9cm =4,9*10%m

Mientras que el volumen del lecho catalitico es:
Vic = n*D?/4*L = n*0,92%/4*%4,90cm? (XV)
Vic =3,20 cm®=3,2*¥10° m®

Como la dilucién es del 50%, entonces el volumen de catalizador (V) y el

volumen de diluyente (Vp) son iguales:

Vce= Vp= 1,60 cm®=1,60*10° m?

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

VTolueno= 8 * Ve= 14,50*1,60*10° m3/hora (XVI)
VTolueno= 2,32*10° m®/hora
El flujo molar de tolueno es:

Notueno = 2,32*107°%0,867/ 9,21*10°° moles/hora (XV11)

Ntolueno = 0,22 moles /hora
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Como segun la ecuacién Xl, la relacidn Nidrégeno / Ntolueno = 3,

entonces:

NHidrégeno = 3*0,22 moles /hora

NHidrogeno = 0,66 moles/hora

Aplicando gases ideales, determinamos el flujo de hidrégeno necesario
para la hidrogenacion

Vidrégeno= NHidrogeno*R*T/P (XVI1I)
VHidrogeno= 0,66 moles*0,0821 atm*It/(K*mol)*298,15 K/latm
VHidrogeno= 16,16 It/hora = 16160 cm3/hora
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APENDICE 111

METODO DE CALCINACION DE LOS CATALIZADORES

A. Pt/HZSM5y Pt/Alimina.

Flujo de aire: 5,55 cm®/gr*seg.

6 horas
1 °¢/min
2 horas
1°/min
25°C 150°C 300 °C
B. Pt/Aliumina (Reformado).
Flujo de Aire: 0,36 cm®/gr*seg.
3 °%c/min 2 horas
4 horas 2 horas
2 °c/min
2 horas
2 °c/min
25°C 100°C 170°C 490°C 300 °C
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APENDICE IV

METODO DE ACTIVACION DE LOS CATALIZADORES

A. Pt/HZSM-5, Pt/Aluminay Pt/Alimina (Reformado)

Flujo de hidrégeno: 1 cm®/gr*min.

6 horas
5 °%/min

% hora

2 °c/min
% hora

2 °c/min

25°C 70°C 100°C 300°C

B. Co-Mo/Alimina y Ni-Mo/Alumina.

e Previamente, calentar hasta 120°C pasando N, por 1 hora.

Flujo de hidrégeno: 1,5 cm®/gr*min.

6 horas
5 °c/min

] Y hora
2 °%c/min

% hora

2 °c/min

25°C 70°C 100°C 400°C
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APENDICE V

DESCRIPCION DE LOS REACTANTES UTILIZADOS

e HIDROGENO®"

PROPIEDADES

Simbolo: H,
Peso molecular: 2.

Punto de ebullicién: - 253°C
Densidad relativa de vapor (aire = 1): 0,07

FiSICAS Punto de inflamacién: Gas inflamable
Temperatura de autoignicién;: 500-571°C
Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 4-76%
PRIMEROS
TIPOS DE PELIGROS/ - AUXILIOS/
PELIGRO SINTOMAS AGUDOs | PREVENCION 1) ,chA conTRA
INCENDIOS
Extremadamente inflamable. |Evitar las I[lamas, NO | Cortar el suministro; si
M . producir chispas y NO [no es posible y no
uchas reacciones pueden P . -
umar. existe riesgo para el
producir incendio o entorno préxi_mo, dejar
INCENDIO explosion. que el |ncend'|0 se
extinga por si mismo;
en otros casos apagar
con agua pulverizada,
polvo y diéxido de
carbono.
Las mezclas gas/aire Sistema cerrado, En caso de
son explosivas. ventilacion, incendio: mantener
equipo eléctrico y |fria la botella
de alumbrado a rociando con agua.
prueba de Combatir el
explosion. incendio desde un
= Utilicense lugar protegido.
EXPLOSION herramientas
manuales no
generadoras de
chispas. No
manipular las
botellas con la
manos grasientas.
EXPOSICION
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Vértigo, asfixia, dificultad Sistema cerrado y Aire limpio, reposo y

INHALACION respiratoria, pérdida del ventilacién. proporcionar asistencia

conocimiento. médica.
EN CONTACTO CON Guantes aislantes del EN CASO DE
LIQUIDO: CONGELACION. |frioy traje de CONGELACION:

PIEL proteccion. aclarar con agua
abundante, NO quitar la
ropa y proporcionar
asistencia médica.

Gafas ajustadas de
0JOS seguridad o pantalla
facial.
DEF::FEJ'?;'XES Y ALMACENAMIENTO ENVASADO Y ETIQUETADO

Evacuar la zona de A prueba de incendio. Simbolo F+

peligro. Consultar a | Mantener en lugar fresco. R: 12

un experto. Ventilar. S: (2-)9-16-33

Eliminar vapor con Clasificacion de Peligros NU: 2.1

agua pulverizada.

D
A
T Gas licuado comprimido, incoloro e inodoro.
o |PELIGROS FisICcOS
El gas se mezcla bien con el aire, formandose facilmente mezclas explosivas.
S El gas es més ligero que el aire.
PELIGROS QUIMICOS
I El calentamiento intenso puede originar combustion violenta o explosion.
Reacciona violentamente con aire, oxigeno, cloro, flGor, oxidantes fuertes,
M originando peligro de incendio y explosiéon. Los metales catalizadores tales
como el platino o el niquel aumentan este tipo de reacciones.
P
o LIMITES DE EXPOSICION
TLV no establecido.
R
VIAS DE EXPOSICION
T |La sustancia se puede absorber por inhalacién, a través de la piel y por
inhalacién.
A
RIESGO DE INHALACION
N Al producirse pérdidas en zonas confinadas este liquido se evapora muy
rdpidamente originando una saturacion total del aire con grave riesgo de
T asfixia.
g |EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
El liquido puede producir congelacion. La exposicion podria causar mareo,
g |Vvoz estridulosa. La exposicion puede producir asfixia.
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e TOLUENO®"

PROPIEDADES

Simbolo: C6H5CH3/C7H8
Peso molecular: 92

Punto de ebullicion: 111°C
Punto de fusién: -95°C

Densidad relativa (agua = 1): 0.87

Solubilidad en agua: Ninguna

FISICAS Presidn de vapor, kPa a 20°C: 2.9
Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.2
Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.06
Punto de inflamacion: 4°C (c.c.)
Temperatura de autoignicion: 480°C
Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1.1-7.1
PRIMEROS
TIPOS DE PELIGROS/ <
. PREVENCION AUXILIOS/
PELIGRO SINTOMAS AGUDOS LUCHA CONTRA
INCENDIOS
Altamente inflamable. Evitar las llamas, NO Polvo, AFFF, espuma, di6xido
INCENDIO producir chispas y NO de carbono.
fumar.
Las mezclas vapor/aire son Sistema cerrado, ventilacion, | En caso de incendio: mantener
explosivas. equipo eléctrico y de frios los bidones y demas
alumbrado a prueba de instalaciones rociando con
2 explosion. Evitar la agua.
EXPLOSION generacion de cargas
electrostéticas (por ejemplo,
mediante conexién a tierra).
NO utilizar aire comprimido
para llenar, vaciar o
manipular.
iHIGIENE
. ESTRICTA! jEVITAR
EXPOSICION LA EXPOSICION DE
MUJERES
(EMBARAZADAS)!
Vértigo, somnolencia, dolor de Ventilacion, extraccion Aire limpio, reposo,
INHALACION cabeza, nauseas, pérdida del localizada o proteccion respiracion artificial si
conocimiento. respiratoria. estuviera indicada y
proporcionar asistencia
médica.
Piel seca, enrojecimiento. Guantes protectores. Quitar las ropas contaminadas,
aclarar y lavar la piel con agua
PIEL y jabon y proporcionar
asistencia médica.
Enrojecimiento, dolor. Gafas ajustadas de seguridad | Enjuagar con agua abundante
0 pantalla facial. durante varios minutos (quitar
0JOS las lentes de contacto si puede

hacerse con facilidad) y
proporcionar asistencia
médica.




Apendices 133

Dolor abdominal, sensacién de No comer, ni beber, ni fumar | Enjuagar la boca, dar a beber
guemazén (para mayor informacioén, | durante el trabajo. una papilla de carbén activado
INGESTION véase Inhalacion). y agua, NO provocar el_v()mito
Yy proporcionar asistencia
médica.
DERRAMES Y | ALMACENAMIENTO ENVASADO Y ETIQUETADO
FUGAS
Recoger el liquido A prueba de incendio. Simbolo F
procedente de la fuga | Separado de oxidantes Simbolo Xn
en recipientes fuertes. R:11-20
precintables, absorber S: (2-)16-25-29-33
el liquido residual en Clasificacion de Peligros NU: 3
arena o absorbente Grupo de Envasado NU: Il
inerte y trasladarlo a
un lugar seguro. NO
verterlo al
alcantarillado,
(Proteccion personal
adicional: equipo
autébnomo de
respiracion).

D
ESTADO FISICO; ASPECTO
A | Liquido incoloro, de olor caracteristico.

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

S |PELIGROS QUIMICOS
Reacciona violentamente con oxidantes fuertes, originando peligro de incendio y explosion.

| LIMITES DE EXPOSICION
TLV: 50 ppm; 188 mg/m?® (piel) (ACGIH 1995-1996).

VIAS DE EXPOSICION
P | Lasustancia se puede absorber por inhalacion, a través de la piel y por ingestion.

O |RIESGO DE INHALACION
Por evaporacion de esta sustancia a 20°C se puede alcanzar bastante rapidamente una
R | concentracién nociva en el aire.
T |EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
La sustancia irrita los ojos y el tracto respiratorio. La exposicion podria causar depresion del
A | sistema nervioso central. La exposicion a altas concentraciones puede producir arritmia cardiaca,
pérdida del conocimiento y muerte.
N

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O REPETIDA

T |El contacto prolongado o repetido con la piel puede producir dermatitis. La sustancia puede
afectar al sistema nervioso central, dando lugar a desordenes psicologicos y dificultad en el
E |aprendizaje. La experimentacion animal muestra que esta sustancia posiblemente cause efectos
toxicos en la reproduccion humana.
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e METILCICLOHEXANO®"

PROPIEDADES

Simbolo: C7H14/C6H11CH3
Peso molecular: 98.

Punto de ebullicién: 101°C
Punto de fusion: -126.7°C

Densidad relativa (agua = 1): 0.8

Solubilidad en agua: Ninguna

Presion de vapor, kPa a 25°C: 5.73

FISICAS Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.4
Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.1
Punto de inflamacion: -6°C (o0.c.)°C
Temperatura de autoignicion: 258°C
Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1.2-6.7%
PRIMEROS
TIPOS DE PELIGROS/ P
- PREVENCION AUXILIOS/
PELIGRO SINTOMAS AGUDOS LUCHA CONTRA
INCENDIOS
Altamente inflamable. Evitar las llamas, NO Polvo, AFFF, espuma, di6xido
INCENDIO producir chispas y NO de carbono.
fumar.
Las mezclas vapor/aire son Sistema cerrado, ventilacion, | En caso de incendio: mantener
explosivas. equipo eléctrico y de frios los bidones y demas
alumbrado a prueba de instalaciones rociando con
explosion. Evitar la agua.
. generacion de cargas
EXPLOSION electrostaticas (por ejemplo,
mediante conexidn a tierra).
NO utilizar aire comprimido
para llenar, vaciar o
manipular. Utilicense
herramientas manuales de
chispa reducida.
EXPOSICION
Vértigo, somnolencia. Ventilacion, extraccion | Aire limpio, reposo,
INHALACION Ioca!lzadq 0 proteccion respiracion a_rt|f|C|aI Si
respiratoria. estuviera indicada y
proporcionar asistencia
médica.
Enrojecimiento. Guantes protectores. Quitar las ropas
PIEL contaminadas, aclarar la
piel con agua abundante
0 ducharse.
Enrojecimiento. Gafas ajustadas de Enjuagar con agua
seguridad. abundante durante varios
0J0S minutos (quitar las

lentes de contacto si
puede hacerse con
facilidad) y proporcionar
asistencia médica.
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NAusea, (para mayor informacion No comer, ni beber, ni fumar | Enjuagar la boca, reposo
INGESTION véase Inrsglacién))./ durante el trabajo. sorjnetgr a atencion r?}édic)z;.
DERRAMES Y | ALMACENAMIENTO ENVASADO Y ETIQUETADO
FUGAS
Ventilacion. Recoger, | A prueba de incendio. Simbolo F
en la medida de lo Separado de oxidantes Simbolo Xn
posible, el liquido fuertes. R: 11-20
que se derrama y el S: (2-)16-25-29-33
ya derramado en Clasificacion de Peligros NU: 3
recipientes Grupo de Envasado NU: 11
herméticos de metal,
absorber el liquido
residual en arena seca
0 absorbente inerte y
trasladarlo a un lugar
seguro. NO verter en
el alcantarillado.

D

A
T |ESTADO FISICO; ASPECTO
o Liquido incoloro, de olor caracteristico.

s | PELIGROS FISICOS

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

PELIGROS QUIMICOS
M | Reacciona violentamente con oxidantes fuertes, originando riesgo de incendio y explosion.

LIMITES DE EXPOSICION
o | TLV: 400 ppm; 1610 mg/m® (ACGIH 1990-1991).
TLV: 500 ppm; 2000 mg/m*(ACGIH 1990-1991).

R
VIAS DE EXPOSICION

T | Lasustancia se puede absorber por inhalacion del vapor y por ingestion.

A | EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION

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

T

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O REPETIDA
g | Elliquido desengrasa la piel.
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APENDICE VI

CALCULOS TIPO PARA CONVERSION

En este apéndice, se presentan los calculos tipo de conversion, asociados
los catalizadores utilizados (Pt/HZSM-5, Pt/Al,03, Pt/Al,03 (Catalizador de
Reformacién de Naftas), Ni-Mo/Al,03 y Co-Mo/Al,03).

El catalizador usado como modelo es el Pt/HZSM-5 a una 1 atm, 60°C y s=
14,5 h't. En general, el calculo de la conversiéon se realizé6 empleando como
datos los valores de las areas obtenidas en el analisis cromatogréafico
mediante una hoja de calculo disefiada para tal efecto, en la que se

incluyeron las ecuaciones que a continuacion se presentan.

El valor del area 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 = Aoi / fi (X|X)

Siendo: Ay : Area verdadera del componente i, en Pa.s.
A,i: Area obtenida del cromatdgrafo para el componente i.
fi : Sensitividad relativa del componente i.
Ay tolueno = 3.865.000/ 1,07

Ay tolueno = 3.612.150
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Con estos valores el porcentaje en peso (Wi) del componente i, se obtiene

por la siguiente expresion:

Donde: Wi : Fraccion masica del compuesto i.

3.612.150

W %)= X
oueno (K0)= > 150+ 2.628

100

Wiolueno= 99,92 %

(XX)

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:
Wi(%)

. = Wi(%)
Mi x
2"

Xi (%) = x100

Siendo: Xi: fraccion molar del compuesto i.

Mi : Peso molecular del compuesto i.

99,92

92 99,92 N 0,08
92 98

x100

X tolueno (%) =

XTolueno = 99,93 %

La conversiéon de la reaccion es:

Conversion (%) = 100 - Xtoiueno
Conversion (%) = 100 — 99,93

Conversion = 0,07 %

(XX1)

(XXI1)
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