Capitulo

RESULTADOS DE LA SIMULACION

Seccién 1. ANALISIS DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION
COMPUTACIONAL.

En este Capitulo se reportardn los resultados de la simulacion computacional de un reactor
industrial “ trickle-bed ” para la hidrogenacién selectiva de un corte de C4's rico en 1-buteno, los cuales

fueron obtenidos mediante la resolucion del modelo simplificado formulado en el Capitulo previo.

El enfoque adoptado para presentar y discutir los resultados consiste en comprender, en primer
lugar, al sistema estudiado mediante la descripcion general de su funcionamiento. Se presentara una
explicacion de la variacion de la composicion a lo largo del lecho catalitico, y se discutird una
caracteristica importante del proceso: la extincion de la fase vapor.

A continuacién se introduciran tres variables definidas de manera tal que resulten indicadores
relevantes de la selectividad, disefio y operacion del reactor industrial. El significado de estos indices

concierne a la pérdida de 1-buteno, masa de catalizador y caudal de H,, respectivamente.

Se presentard una evaluacion cuantitativa del impacto del caudal y composicion de la alimentacion,

grado de pureza deseado, y caracteristicas cinéticas del catalizador, sobre dichos indices.

Mediante un conjunto de experiencias, descriptas en 1.3.2, se estimaron los parametros cinéticos
efectivos de tres catalizadores comerciales denominados: MEB, MDC y PLD. Los resultados del andlisis
de simulacion fueron obtenidos empleando los parametros del material MDC. La informacion obtenida de

los otros dos catalizadores fue incorporada al analisis con fines comparativos.
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En el andlisis de la performance del reactor industrial se enfatizara particularmente sobre la
selectividad del proceso, aunque no seran soslayados otros resultados operativos y de disefio, e.g.
pérdida de carga, masa de catalizador y desactivacion del mismo.

En este Capitulo, los procesos de transporte de materia en las interfases seran incorporados como
elementos necesarios para la explicacion de los resultados. El estudio cuantitativo de la incidencia de las
limitaciones difusionales en las interfaces liquido-vapor y liquido-sélido sobre la selectividad sera el

objetivo central del proximo Capitulo.

I11.L1 ANALISIS DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION
COMPUTACIONAL.

111.1.1 EXTINCION DE LA FASE VAPOR.

A la temperatura y presion de operacion — 50 °C y 10 atm — en ausencia de H, la mezcla de
hidrocarburos se encontraria en fase liquida. Por lo tanto, el H, es el responsable de sustentar la

presencia de la fase vapor.

La progresiva disminucion del caudal de vapor se debe al consumo de H; en las reacciones de

hidrogenacioén. Esta disminucion de la cantidad de H, puede originar la desaparicion de la fase vapor.

El caudal de vapor puede expresarse en forma aproximada suponiendo que existe equilibrio de
fases entre las corrientes de liquido y vapor. Empleando la ecuacion de reparto para el Hp, Ec. ( 11.43),

las Ecs. ( 11.34a ) que expresan la composicién de equilibrio del H, en el sistema pseudobinario, y
teniendo en cuenta la suposicién yy, =y y x{, = x5, , se obtiene
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a partir de la cual puede derivarse la siguiente restriccion para la existencia de la fase vapor:
> x® 1.2
Zyp > Xy - (11.2)

Este tratamiento, ilustra los motivos de la extincion del caudal de vapor. No obstante, el modelo
planteado incluye la existencia de gradientes en la pelicula liquida. Como resultado, se verifico la
existencia de caudal de vapor a valores de zy, menores que los impuestos por la condicion ( 111.2).

En la Figura I11.1 se ha graficado la variacion del caudal molar de vapor en funcién de la relacion
sz/xﬂ)2 a lo largo del reactor. Estos resultados fueron obtenidos mediante la aplicacion del modelo

desarrollado en el Capitulo Il en las “ condiciones tipicas ” de operacién definidas en la Tabla I.1.

En la seccion de entrada al lecho catalitico la abcisa de la Figura 111.1 resulta sz/xﬂ)2 =5.149. A
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medida que la mezcla bifasica progresa a través del reactor el contenido global de H,, zy,, disminuye por
el consumo de H, en las reacciones de hidrogenacion mientras que x{, permanece constante ( cfr. I1.2.1
). Esta disminucion de zy, origina la disminucion del caudal molar global de vapor, Ec. ( 111.1).

Una vez extinguida la fase vapor, la resolucion numérica del modelo se reinicializa teniendo en

cuenta la presencia de la fase liquida como Unica fase fluida. En ausencia de la fase vapor, la formulacion
del modelo consiste en las Ecs. (11.9), (11.10), (11.51) y (11.52) de la Tabla I1.2.
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Figura I11.1 llustracién de la extincién de la fase vapor: variacién del su caudal molar con el contenido global de H,.

111.1.2 PERFILES DE CONCENTRACION.

Mediante la variacion de las fracciones molares en el vapor y en el liquido a través del lecho se
destacaran, de manera cualitativa, las caracteristica generales del sistema de hidrogenacion selectiva.

En las Figuras Ill.2a y 111.2b se ha graficado la evolucion de los perfiles de composicion de la fase

vapor y liquida, respectivamente, en las “condiciones tipicas ” de operacion de la Tabla I.1.
Los perfiles de composicion resultantes permiten identificar tres zonas caracteristicas de andlisis.

Dentro de una extensa zona inicial, que abarca aproximadamente los primeros 8 m de lecho, la

funcién exclusiva del reactor es la de hidrogenar el 1-butino.

La selectividad del Pd a adsorber el 1-butino origina una significativa inhibicion de la hidrogenacion
de 1,3-butadieno. La superficie catalitica, saturada con 1-butino, tampoco adsorbe a los n-butenos de
manera tal que el 1-buteno formado es desplazado de la fase metalica contribuyendo a incrementar

levemente su contenido.
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Debido a su fuerte adsorcion, el 1-butino reacciona en orden cero y con una velocidad un orden de
magnitud menor que la velocidad a la cual reaccionara posteriormente el 1,3-butadieno. La razén de las
velocidades de consumo entre el 1,3-butadieno y el 1-butino en orden cero puede evaluarse segin:
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resultado obtenido con los valores de los parametros cinéticos de la Tabla 1.7.
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Figuras I11.2. Perfiles de composicion a lo largo del reactor: ( a) fase vapor, ( b ) fase liquida.

En esta zona inicial, el H, se consume a una velocidad suficientemente baja como para que la
significacion relativa de las limitaciones difusionales resulte irrelevante y, por lo tanto, el perfil axial de

X5, resulta practicamente constante. La composicion de H; en el seno de las fases fluidas corresponde

aproximadamente a la definida por el equilibrio de fases: yy, =4.510"y x5, = 4.8 107,

La presencia de esta zona inicial, dentro de la cual la Unica consecuencia significativa es el
consumo total de 1-butino, no afectara la performance de la unidad desde el punto de vista de la
selectividad. Resulta claro que mientras exista 1-butino en el sistema el proceso evoluciona con una leve

produccion neta de 1-buteno.

Si bien esta zona inicial no incide en la selectividad, tiene una influencia fundamental en el disefio,
puesto que se extiende una fraccion mayor que la mitad del lecho. En consecuencia, la masa de
catalizador necesaria para lograr una determinada conversion de 1,3-butadieno dependera severamente
de la concentracion de 1-butino en la corriente de alimentacion al reactor.
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Luego que el 1-butino alcanza una conversion cercana al 100 %, el 1,3-butadieno dispone de
superficie catalitica para adsorberse y reaccionar. De acuerdo a esta descripcion, cuando se establece la
especificacion de pureza de la corriente de salida de la unidad, ésta se estara refiriendo en la préctica al

contenido final de 1,3-butadieno.

Una segunda zona del reactor puede definirse a partir de la seccion en la cual se alcanza la
conversion total de 1-butino hasta la seccion en la cual se extingue la fase vapor, correspondiente al

segmento comprendido entre los 8 m y los 12 m de lecho.

En esta segunda zona procede la casi total eliminaciéon de 1,3-butadieno, alcanzandose

conversiones proximas al 95% de la diolefina.

En acuerdo con la aproximacion pseudobinaria al equilibrio de fases, la fraccion molar de H; en la
fase vapor y en la interfase permanecen practicamente constantes en sus valores de equilibrio. La caida
abrupta de la fraccion molar de hidrégeno en el seno del liquido se atribuye al efecto de las limitaciones

difusionales en la pelicula liquida frente a la alta velocidad de hidrogenacién del 1,3-butadieno.

A concentraciones suficientemente bajas de 1,3-butadieno el proceso de purificacién procede con
pérdidas de 1-buteno. A pesar de la selectividad que presenta el Pd a adsorber la diolefina, su
concentracion es muy baja para desplazar del catalizador al 1-buteno, que se consume produciendo 2-
butenos y n-butano. La existencia de gradientes de concentracion de 1,3-butadieno en la interfase

liquido-s6lido agravan esta pérdida de selectividad.

En la tercer zona, correspondiente a una longitud de lecho mayor que 12 m, la fase vapor

desaparece y la cantidad total de H, contenida en el sistema sera la absorbida en el liquido.

El proceso de purificacion procede mediante el consumo de este contenido residual de H,. La
progresiva disminucion de x;, provoca que la velocidad de hidrogenacion de 1,3-butadieno también

disminuya. En consecuencia, esta tercer zona, en la cual la especificacion de pureza deseada se obtiene

en presencia de una Unica fase liquida, puede requerir una masa de catalizador significativa.

En este tercer zona, la concentracion de 1,3-butadieno es menor que 150 ppm y pierde por
completo su capacidad para inhibir la adsorcion y reaccion de 1-buteno. En efecto, una vez que la fase
vapor se ha extinguido, la relacion entre la concentracion de 1-buteno respecto de la de 1,3-butadieno es
[0 10°. Entonces, el principal hidrocarburo adsorbido es el 1-buteno que compite efectivamente con la
diolefina por el H, disponible, aunque sin un perjuicio relevante para la selectividad debido a que la

cantidad de H, remanente es muy pequefa.

111.1.3 DEFINICION DE LAS VARIABLES EMPLEADAS PARA ANALIZAR EL COMPORTAMIENTO
DEL REACTOR INDUSTRIAL.

111.1.3.1 Alimentacién de Hidrégeno.

Una situacion primaria de analisis puede definirse a partir de un reactor instalado, relleno con un

material catalitico particular, que procesa un corte de C,'s de determinado caudal y composicion, y opera
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en niveles de presion y temperatura definidos.

Sujeto a estas restricciones, la posibilidad de conducir apropiadamente la operacion queda limitada

al caudal de H; que se alimenta al reactor.

En la posicion ideal, la velocidad de carga de H, deberia ser igual a la cantidad estequiométrica
estrictamente necesaria para disminuir el contenido de 1-butino y 1,3-butadieno hasta un grado deseado
de pureza. Sin embargo, la selectividad del proceso no es total ( ver Figuras 111.2) y por lo tanto el caudal

de H; requerido para purificar el corte sera mayor que el definido por la estequiometria.

En el sentido de esta explicacion, se definird como variable significativa para la selectividad del
proceso a la siguiente relacién:

(e)
FHZ,min

(R +F2)’

© =

min

(111.4)

en la cual Fﬁamm es el menor caudal de H; necesario para alcanzar un grado deseado de pureza.

Por ejemplo, un valor de R® = 1.5 significa que el exceso de H, que se requeriria, respecto del
requisito estequiomeétrico para hidrogenar completamente las impurezas, es del 50%. Este exceso sera
consumido por la reaccion de hidrogenacion de 1-buteno, con el consiguiente perjuicio para la

selectividad del proceso.

El indice R® no es el tnico indicador de la pérdida de 1-buteno, puesto que sus reacciones de

min
hidro-isomerizacién, que so6lo ocurren en presencia de H, aunque sin consumirlo, también contribuyen a

deteriorar la selectividad.

111.1.3.2 Masa de Catalizador.

Se empleara una medida adimensional de la masa de catalizador definida como:

M
=M (111.5)
F(e) F(e)
_BY 4 BD
I’BY rlBD
siendo:
r - I(1 Xl(;\z XI(—?% (|||6)
BY Kad (e) _+_Kad (e) 1+Kad © y\' '
( BY XBY 1BE XlBE ) ( H2 XH2 )
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= ad d d
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Las velocidades de referencia r gy y r gp SONn maximas velocidades de reaccién del 1-butino y del
1,3-butadieno, pues estadn evaluadas en las siguientes condiciones: las fracciones molares son
correspondientes a la composicion de la alimentacion, y se desprecia en el término de inhibicion de cada

uno de ellos la presencia de la otra impureza.
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El significado de 1 es el de un incremento de la masa de catalizador respecto de la que seria
necesaria para hidrogenar completamente al 1-butino y al 1,3-butadieno cuando las velocidades de
reaccion son las correspondientes a las Ecs. (111.6 ) y (111.7 ). Segun su definicion, la conversion total de
1-butino y 1,3-butadieno en un proceso concreto implica valores de T > 1, pues las velocidades de

reaccion operativas en un proceso real serdn menores que las adoptadas como referencia.

111.1.3.3 Medida de la Selectividad.

Se adoptara como indicador de selectividad a la pérdida de 1-buteno relativa a su contenido en la

alimentacion:

©) _g6)
_ Fiee ~Fge

Dy = (111.8)
Fo

Mientras que R®. es un indicador de la pérdida de 1-buteno por su hidrogenacion, Asge incluye

también su consumo por isomerizacion a 2-butenos.

111.1.4 PLANO DE OPERACION DE UN REACTOR INDUSTRIAL DE PURIFICACION DE 1-BUTENO.

Mediante la resolucion del modelo del reactor se calculd R® , Ec. ( 111.4 ), estableciendo en

valores determinados la masa de catalizador contenida en el lecho y la conversion de impurezas.

En la Figura 111.3 se muestran los valores de R®) obtenidos para distintas longitudes de lecho y

para una tolerancia del contenido de impurezas en el efluente de 100 ppm de 1,3-butadieno. El resto de

los valores de los datos operativos son los correspondientes a la Tabla I.1.

Se haincluido en la Figura 111.3 los valores resultantes de

(s)
(s) - FH2

s e— el 1.9
(R +F%) ()

en la cual F$ corresponde al caudal de H; en la corriente efluente del reactor.

La curva esta limitada por valores asintéticos de Ty R®), indicados con T, = 1.136 y R®  =2.547.
Para valores de T comprendidos entre T;, y T = 1.230, la conversion deseada se alcanza en presencia de
ambas fases fluidas, mientras que para T > 1.230 la especificacién se alcanza con el H, remanente

disuelto en la mezcla liquida.

Se iniciara la explicacion de la curva de R®),

enfocando la atencion en el intervalo comprendido

entre T, = 1.136 <1 < 1.230.
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Figura I11.3. Plano de operacion del reactor industrial de purificacién de 1-buteno.

Para 1 = 1.230 la presencia de ambas fases fluidas en todo el lecho garantiza un valor constante
de la fraccién molar de H, en la interfase liquido-vapor. Sin embargo, las resistencias al transporte de
materia desde dicha interfase a la superficie del catalizador provocan que x5, < x% . En adicion, xS,

disminuye progresivamente a lo largo del lecho.

Un aumento del caudal de H, no modificara x, pero favorece el transporte de materia a través de

las interfaces liquido-vapor y liquido-sélido. De esta manera, aumentan los valores de x;, y X5,

conduciendo a un incremento en la velocidad de las reacciones. En consecuencia, disminuye la masa de

catalizador requerida para alcanzar la especificacion, lo que se manifiesta en la disminucion de t.

La disminucién de T como consecuencia de la disminucién de las resistencias al transporte de
materia, continua hasta que x5, = x{, en todo el reactor, condicion en la cual el aumento del caudal de
H, condujo a eliminar los gradientes de concentracion en las interfaces liquido-vapor y liquido-sélido. En

esta situacion el valor de T = 1;,, corresponde a la minima masa de catalizador necesaria para alcanzar la

conversion deseada de impurezas en las condiciones especificadas de presién y temperatura.

En el intervalo T > 1.230 R®). tiende a un valor limite a medida que T aumenta. En este extremo de

la curva, un aumento de la masa de catalizador permite alcanzar la especificacion disminuyendo el caudal
de alimentacion de H; hasta que el contenido del mismo practicamente se agota, R® 00, situaciéon en la

cual incrementos adicionales de T resultan indtiles.

A continuacién se analizara el significado de la curva R® en términos de nuestra variable de

min

especial interés: la selectividad del proceso.

Puntos de operacién ( R®. | 1) por encima de la curva aseguran el logro de la especificacién de

pureza pero con baja selectividad. Este hecho es debido a que el exceso de H, es empleado en la
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hidrogenacién e isomerizacion de 1-buteno, provocando pérdidas innecesarias del mismo Por ejemplo:
dado el valor de T = 1.560 llevar a cabo la operacién con un caudal de H, superior en un 20% al de R®,
incrementaria A;ge de 30% a 40%. Este resultado enfatiza la necesidad de un cuidadoso ajuste del

caudal operativo de H, para reducir las pérdidas de 1-buteno al minimo posible.

La region inferior a la curva R®), corresponde a caudales de H, o masas de catalizador

insuficientes para lograr la especificacion.

Se concluye que la operacion deberia ser llevada a cabo respetando las condiciones operativas

determinadas por R®). . Resta por juzgar la diferencia entre trabajar con bajos o altos valores de T.

Desde el punto de vista de la selectividad seran convenientes los menores valores de T pues las
pérdidas de 1-buteno sobre la curva aumentan desde Ajge = 27 % hasta 30 % al pasarde T=Tjpma T =
1.560. Esta leve variacién en la selectividad se debe a que al aumentar el caudal de vapor, como
consecuencia del aumento del caudal de H,, disminuyen las resistencias al transporte de los

hidrocarburos a través de las interfaces.

Sin embargo, practicar la operacion con masas de catalizador correspondientes a T = T, ho sera

operativamente conveniente por los siguientes motivos.

En primer lugar, debido a la extrema sensibilidad de R®), en esta zona, variaciones en el caudal de

la corriente de hidrocarburos o composicion de la misma, requerirdn grandes cambios en el caudal de H,

para lograr la especificacion con la longitud de lecho disponible.

Por otra parte, para T = T;m, luego de un cierto tiempo del catalizador en servicio, su desactivacion

usual haria impracticable la operacién.

Finalmente, los elevados caudales de H, requeridos incrementaran significativamente la pérdida de
carga. Por ejemplo, para T = T;, Yy T = 1.560 corresponden longitudes de lecho de 11.0 m y 13.9 m,

resultando la pérdida de carga unitaria computada de 3.50 10™ y 6.25 102 atm/m, respectivamente.

Con base en los elementos de analisis expuestos, sera conveniente llevar a cabo la operacion en
la zona de bajos caudales de H,, a expensas de un ligero incremento en la pérdida de 1-buteno. Cabe
destacar que, en consecuencia, la especificacion de pureza se alcanzara en la situacién de existencia de

una Unica fase fluida liquida a la salida del reactor.

Debido al comportamiento asintético de R® en la zona de operacién seleccionada, sera

min
conveniente definir un valor caracteristico de t relevante como indice de disefio.
En la Figura I11.3 se ha sefialado como valor caracteristico del médulo 1, que se denominara
“ critico ", al valor 1t = 1.439. La definicion de 1. se adopto fijando la concentracion de H; a la salida del
reactor igual al contenido final permitido de 1-butino y 1,3-butadieno, i.e. 100 ppm en el caso de la Figura

I11.3. Para la cantidad de catalizador asociada a T se calculé R®. =2.547.

min

Dicho valor de R®), resulta practicamente igual al valor asintético de la ordenada, R, , y en lo
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que sigue se considerara R® (1> 1,,)=R%, ..

min

El empleo de una cantidad de catalizador que asegure valores de T mayores que T durante todo
el periodo operativo antes de la regeneracion o cambio del mismo, permitira una operacion caracterizada
por bajas pérdidas de carga y leves modificaciones en el caudal de H, ante eventuales perturbaciones en

los caudales de hidrocarburos.

Dada la relevancia de 1t como parametro de disefio, de Rﬁfs’im como variable operativa, y de Ajge
como indicador de la selectividad del proceso, los mismos seran empleadas a continuacion para el

andlisis de performance en funcién de: el grado de pureza especificado, el contenido de 1-butino y 1,3-

butadieno en la alimentacion, y las caracteristicas cinéticas del catalizador.

111.1.5 VARIACION DE LA SELECTIVIDAD CON EL CAUDAL DE HIDROGENO.

Para cuantificar el deterioro de la selectividad cuando R® se incrementa por sobre R se realizo

la simulacion del proceso computando los valores de A;ge en funcién de R® para un valores fijos de T.

Los resultados graficados en la Figura 111.4 fueron obtenidos empleando el caudal y composicion

de la corriente de hidrocarburos “ tipicos ” de la Tabla I.1.

Tal como fuera previamente analizado es aconsejable disefiar la unidad empleando valores de 1

mayores que T En las condiciones de la Figura 111.4 1. = 1.439 y los datos fueron calculados para dos

(e)

valores de 1: 1.560 y 2.750. Para cada uno de ellos se incrementé R™ por sobre el valor definido por

R(e)

asint 1

lo cual equivale a una trayectoria vertical en la Figura I11.3.

100

A1BE [ %]

1 1.2 14 1.6 1.8 2
R(e)/R(e)mm

Figura I11.4. Pérdidas de 1-buteno en funcion del caudal molar global de H.
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El perjuicio de trabajar con valores de R® > R® queda claramente expuesto. Al operar con

min
valores de R® un 60 % mayores que el minimo requerido para alcanzar la especificacion, Ajge se
incrementd al doble en un nivel de pérdidas muy importante. La conversién especificada de 1,3-
butadieno se super6 ampliamente, pero el exceso de H,, en una mezcla que contiene trazas de la

diolefina, sera consumido por la hidrogenacién de 1-buteno.

Para valores de R(e)/RE,fi)n inferiores a 1.8 el H, practicamente se agota antes de alcanzar el fin del
lecho, para ambos valores empleados de 1. En consecuencia, las pérdidas de 1-buteno coinciden. La
diferencia entre las pérdidas correspondientes a valores de 1 = 1.560 y 2.750 sdlo resulta notoria para

relaciones R® /R®),

superiores a 1.8, cuando el H, no se alcanza a agotar para 1 = 1.560, pero si para

la mayor masa de catalizador correspondiente a T = 2.750, ocasionando un deterioro adicional de la

selectividad.

111.1.6 INFLUENCIA DEL GRADO DE PUREZA DESEADO.

En la Figura 111.5 se ha representado la variacion de Tcii, R, y Asge en funcién de la tolerancia en

el contenido de impurezas. Estos resultados fueron obtenidos con base en los datos de la Tabla I.1.
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Figura I11.5. Variacién de los indicadores R; 3.

Terit Y DAage en funcion de la tolerancia de impurezas.

El aumento de R® _ al disminuir la tolerancia es consecuencia del consumo de H, en las

asint
reacciones de hidrogenacion de 1-buteno en la seccion final del reactor donde la concentracion de 1,3-

butadieno no es suficiente para saturar la superficie catalitica.
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A los fines de disminuir el contenido de impurezas de 100 ppm a 10 ppm sélo seria necesario un

leve incremento de 01 % del caudal de H, si el catalizador fuera idealmente selectivo. El aumento de

R(e)

wn del 26 % indica que en la fraccion final del lecho, en la cual la concentracién de 1,3-butadieno
decrece entre 100 y 10 ppm, tiene lugar una extensa hidrogenacion e hidro-isomerizacion de 1-buteno

responsable del mayor consumo de H,.

Es evidente que para requisitos de pureza exigentes, resultaria necesario un catalizador de mayor

selectividad para evitar significativas pérdidas de 1-buteno.

La variaciéon de T es consecuencia de la necesidad de incrementar la masa de catalizador
cuando se exige una mayor conversion de impurezas. Es de notar que a pesar del amplio rango de
tolerancias graficado, T cambia s6lo un 14 % entre los extremos. Debe guardarse cuidado en la

interpretacion de este resultado.

La fraccién del lecho en la cual el 1-butino alcanza una conversion total se mantiene practicamente
constante e igual a 9.60 m en todo el intervalo de tolerancias de la Figura II1.5. Sin embargo, las
longitudes totales de lecho computadas para las tolerancias de 10 y 100 ppm son 14.8 y 12.9 m, de los
cuales los Ultimos 5.2 y 3.3 m, respectivamente, son empleados en alcanzar la conversion especificada
de 1,3-butadieno. Es decir, que si bien la longitud total del lecho sufri6 una moderada variacién del 14 %,
la fraccion de la masa de catalizador en la cual se produce la casi totalidad de la conversion requerida de

1,3-butadieno aumenté un 60 %.

El aumento de la longitud del lecho al disminuir la tolerancia es un resultado de importancia

practica frente a un mercado demandante de productos con mayor exigencia de pureza.

111.1.7 INFLUENCIA DEL CONTENIDO DE 1,3-BUTADIENO Y 1-BUTINO EN LA ALIMENTACION.

En la Figura 111.6 se muestra el efecto de la modificacién en el contenido relativo de 1-butinoy 1,3-
butadieno en una alimentacion cuya concentracion de impurezas es contante: z& +2z& =102 Los datos
de Aqge graficados corresponden a los valores de RS, y T.i computados para una tolerancia de 100

ppm, siendo los valores de temperatura y presion los listados en la Tabla 1.1.

Las variaciones en Ry Ase causadas por un cambio en la composicion de las impurezas son
notorias. Estas se deben a que la hidrogenacion de 1-butino es significativamente mas selectiva y lenta

que la hidrogenacion de 1,3-butadieno ( ver Figura I11.2b ).

Los resultados de la Figura I11.6 han sido computados con un conjunto de constantes de adsorcion

cuya relacion es (ver Tabla 1.7 )
Kad K- K2 010%:10%:1.

En el extremo z&) =0 el valor asintético R®,, = 1.16 indica que es necesario un exceso de sélo 16

asint

% de H, por sobre el requisito estequiométrico, debido a la hidrogenacién de 1-buteno. Sin embargo, el
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consumo de 1-buteno, por hidrogenacion e isomerizacion, es compensado por su formacion a partir del

1-butino, lograndose una produccion neta Ajge = -1.44 %.
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Figura 111.6. Variacion de los indicadores Rges)im , Terit Y Asge en funcion de la composicion de impurezas en la

alimentacion.

A medida que aumenta z&), y disminuye z&), sera necesario incorporar una mayor caudal de H, a

los fines de compensar su consumo en la hidrogenaciéon de 1-buteno, como consecuencia de la menor

capacidad de inhibicién del 1,3-butadieno respecto de la del 1-butino. EI mayor caudal de H, y la pérdida

de 1-buteno explican el aumento de R?js)im y de Agge.

El valor de 1 disminuye aproximadamente a la mitad al aumentar el contenido de 1-butino desde

z8 (z(B? +z(§g,) = 0 hasta valores cercanos a la unidad. Esta caracteristica se debe a que el 1-butino se

consume, practicamente hasta su extincién, en orden cero y con muy bajas resistencias difusionales,
debido a la ya mencionada lentitud de su reaccién de hidrogenacion. Por lo tanto su velocidad de
consumo resulta practicamente uniforme e igual al valor de referencia adoptado en la definicion de 1, Ecs.
I11.6 — 111.7. Esta descripcion explica el valor de 1 = 1.11 de la Figura 111.6 cuando el contenido de
impurezas esta formado por un 97.5 % de 1-butino. Al continuar disminuyendo el contenido de 1,3-

butadieno hasta un valor nulo en la alimentacion, se observa un leve aumento de T.it. Este hecho se debe
a la abrupta caida de RY) . al aproximarse a z{) (z(BeY) + zgeg) = 1. El bajo caudal de H, origina que un 65

% del lecho opere en fase liquida, de manera tal que la hidrogenacion de 1-butino procede con una

continua disminucion de x;,, a través de una extensa fraccion de lecho.

En el extremo zéfy’ = 0 resulta 1t = 2.40. Este elevado valor se debe a que la hidrogenacién de
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1,3-butadieno no es tan selectiva como la del 1-butino, de manera tal que a bajas concentraciones de
1,3-butadieno el 1-buteno reacciona compitiendo efectivamente con la diolefina. También contribuiran al
aumento de T los gradientes de concentracion que resultan mas importantes que para el caso de la

reaccion del 1-butino.

Con el fin de analizar la masa de catalizador necesaria que acompafa a las variaciones de la
composicion de impurezas, es necesario remarcar que el médulo t depende de la composicion de la
alimentacion, motivo por el cual la masa de catalizador no puede inferirse como proporcional a 1. en las

condiciones de la Figura 111.6. En efecto, mientras que Tt disminuye hasta aproximadamente la mitad al

aumentar la relacion z&) (z(B? +z(§g,), la longitud de reactor se incrementa desde 5.7 m hasta 39.1 m,
correspondiendo a un aumento de aproximadamente 7 veces de la masa de catalizador.

El importante aumento de la cantidad de catalizador con z§) se debe a que la velocidad de

reaccion del 1-butino es mucho menor que la del 1,3-butadieno, aproximadamente 10 veces para el

orden cero de ambos reactivos.

111.1.8 COMPARACION DE CATALIZADORES.

En los titulos anteriores se investigd el comportamiento de los tres indicadores de performance:

Rfs)im , Terit Y A1e, €mpleando los parametros cinéticos del catalizador denominado MDC ( ver Tabla 1.7 ).

En base a la informacion cinética obtenida con los otros dos catalizadores empleados en este
trabajo, se verifica que las caracteristicas cualitativas observadas para el material MDC pueden se

extendidas a los catalizadores MEB y PLD.

Sin embargo, resultard de utilidad presentar las variaciones de los indicadores de performance en

funcién de la aptitud selectiva de los materiales cataliticos comerciales empleados.

La selectividad del catalizador sera caracterizada mediante las siguientes relaciones:

S, =K, (111.10)
K+,
y
k
s, =Ko . .11
hidro k2+k3 ( )

De acuerdo al esquema de reacciones presentado en la Figura I.1, el primer cociente, Siso, €Xpresa
la relacion entre la velocidad de consumo de 1-buteno por isomerizacién a 2-butenos respecto de la
velocidad de hidrogenacion de 1,3-butadieno. El indice Syiq, mide la relacion entre las velocidades de
hidrogenacioén del 1-buteno y de la diolefina. Resulta claro que un catalizador que exhiba caracteristicas
de selectividad deseables, debera poseer bajos valores de Siso ¥ Shidgro-
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A los fines de mejorar la selectividad, catalizadores con un amplio rango de valores de Siso Y Shidro

son obtenidos en la practica por la adicion de un segundo metal a la fase activa basica Pd ( Hightower et

al.,1993; Miura et al., 1993 ).

En este estudio se realizd la caracterizacion cinética de tres catalizadores comerciales del tipo

“cascara de huevo " cuyos valores de Sis, ¥ Shiaro fueron informados en la Tabla 1.6. Para mayor

comodidad, en la Tabla I11.1 se reiteran los valores Siso Y Shidro-

El efecto de los valores de Siso Y Shiaro S€ puede visualizar en las Figuras Ill.7a y I11.7b. Estos

resultados fueron computados para una tolerancia de 100 ppm y los valores de A;ge son los obtenidos

para una longitud de reactor y caudal de H, correspondientes a t..; y R®,, . El resto de las condiciones

operativas corresponden al caso “ tipico " de la Tabla I.1.

Tabla I11.1. Selectividad caracteristica de tres catalizadores comerciales.

DENOMINACION

Siso Shidro

1.638 107

6.334 102

9.204 1072

5.154 10™

1.954 1072

1.917 102

MEB
MDC
PLD
3.0 8
Catalizadores: 1
m MEB 17
4 MDC, PLD
2.5
6
5 g
5 2.0 =8
[ L
4 o
3
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Sh\drc

Figura I11.7a. Variacion de Teicy R, en funcion del

parametro de selectividad Shidro ( Siso = 6.334 107 ).
Comparacion de los tres catalizadores comerciales

empleados.

Siso = 9.20 107

A1BE [ %]

(b)
-10 1 1 1 1 1 1 1 1 1

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1

Shidro

Figura I11.7b. Variacién de Aige en funcién de Shidro
empleando Siso como parametro. Comparacion de los

tres catalizadores comerciales empleados.
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Los coeficientes cinéticos de la hidrogenacion del 1,3-butadieno, k; y ks, participan en la definicion
de t1. Para una mayor claridad de analisis, se supuso que la variacion de Siso ¥ Shidro €S debida a ks y ks
dejando k; y ks fijos. De esta manera, la variacion de 1. reflejara directamente la variacion de la masa de

catalizador.

Dado que las reacciones de isomerizacion de 1-buteno no consumen H;, los valores de Siso NO

afectaran de manera relevante a R®

ane NI Terie. Por tal motivo, en la Figura I11.7a sélo se tuvo en cuenta
el efecto de Syigro. S€ ubican en esta figura las posiciones correspondiente a los catalizadores ensayados

experimentalmente (ver Tabla I11.1).

Como es de esperar, R~ aumenta con Sy, debido a que mayores cantidades de H, seran

consumidas en la reaccion de hidrogenacién de 1-buteno.

La variacion observada de 1. ho es obvia. Por ejemplo, no resulta evidente porqué el catalizador
MDC con Shigro = 1.954 1072 requiere un valor 1. = 1.439, mientras que el catalizador MEB mas selectivo,
Shigro = 5.154 10, requiere T =2.655. Estos valores corresponden a longitudes de lecho de 13.9 m y
25.9 m respectivamente, representando una cantidad de catalizador MEB de casi 50 % en exceso

respecto a la del catalizador MDC.

La razon del incremento de 1. para el catalizador méas selectivo se debe a que el mismo requiere
una menor cantidad de H,. Ello hace que la fase vapor se extinga cuando aun permanece una alta
concentraciéon de 1,3-butadieno: 2500 ppm. A partir de esta condicion, el 1,3 butadieno se consume
hasta alcanzar la tolerancia de 100 ppm con una concentracion de H, disuelto en permanente
disminuciéon. En cambio, para el catalizador MDC la extincion de la fase vapor recién ocurre cuando la
concentraciéon de 1,3-butadieno se ha reducido hasta aproximadamente 150 ppm, quedando sélo una

pequefia cantidad para reaccionar con concentracion de H, disuelto en disminucion.

En la Figura I11.7b se pone de manifiesto el perjuicio que ocasionan sobre la selectividad ambas

reacciones del 1-buteno: su hidrogenacion e hidro-isomerizacion.

Para una misma capacidad de hidrogenacion del 1-buteno, los catalizadores con mayor capacidad
para hidro-isomerizar resultan menos selectivos. Por ejemplo, los materiales MDC y PLD presentan
valores similares de Shigro 11.9 102, Sin embargo, el mayor valor de Sis, del catalizador PLD incrementa
un 30 % la pérdida de 1-buteno respecto de la observada para el MDC. Desde el punto de vista de la
selectividad, el catalizador MEB se ve favorecido por los bajos valores de Syigro Y Siso, COnduciendo a

valores de pérdidas de 1-buteno 200 % menores que las correspondientes al material MDC.

CONCLUSIONES.

En este Capitulo se han informado los resultados del analisis del funcionamiento de una unidad

industrial de hidrogenacion selectiva para la obtenciéon de 1-buteno de alta pureza, obtenidos mediante la
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resolucion numérica del modelo simplificado desarrollado en el Capitulo I1.

Mediante el andlisis de los perfiles de composicién y de la variacién de la distribucion de fases a

través del lecho se distinguieron en el mismo tres zonas caracteristicas.

En la primer zona el Unico cambio significativo es la conversion total del 1-butino de manera
completamente selectiva. Esta primera fraccion del lecho no generara consecuencias practicas sobre la
selectividad, aunque es de fundamental importancia para evaluar la masa de catalizador necesaria. En la
segunda zona procede la mayor parte de la conversion de 1,3-butadieno con un extenso consumo de 1-
buteno. En la tercer zona, se alcanza la especificacion en presencia sé6lo de la fase la liquida. Esta zona
también contribuye a deteriorar la selectividad.

La complejidad del proceso fue analizada mediante tres indices relacionados con el menor caudal
operativo de H, necesario para obtener un determinado grado de pureza, R®, , con la masa de

catalizador, 1, y con la pérdida de 1-buteno, Ajge.

Se elabor6é un plano de operacion del reactor en el cual se identificaron dos regiones: la de
caudales de H, mayores que los determinados por la relacion R® (1) en la cual se alcanza la

especificacion aunque con pérdidas innecesarias de 1-buteno, y la correspondiente al empleo de

caudales menores, que haran imposible lograr la conversién deseada de impurezas. Se concluyd que es
recomendable llevar a cabo la operacion sobre la curva R® (1) a fin de obtener bajas pérdidas de 1-

buteno. Sobre esta curva, es conveniente ubicar la operacion en la zona de las mayores masas de
catalizador, T > T, Y menores caudales de H,. De esta manera, resultaran menores pérdidas de carga y
una menor sensibilidad de la conversion de impurezas con el caudal de H, frente a eventuales cambios

de la composicion de la alimentacion, y frente a un cierto grado de desactivacion del catalizador.

La conclusion mas significativa es que una vez instalado el reactor y para un catalizador disponible,
la variable operativa de mayor relevancia para llevar a cabo el proceso en forma eficiente es el caudal de
alimentacion de H,. El caudal operativo de H, es una variable crucial del proceso y debe ser
estrictamente controlado a los fines de alcanzar la conversion deseada de 1-butino y 1,3-butadieno

minimizando las pérdidas de 1-buteno.

La exigencia de un mayor grado de pureza tendra una influencia relevante sobre las pérdidas de 1-

buteno. Al disminuir la tolerancia de impurezas se requiere aumentar R, debido al consumo de H, en

las reacciones de hidrogenacion de 1-buteno en la seccion final del reactor, donde la concentraciéon de

1,3-butadieno no es suficiente para saturar la superficie catalitica.

La variacion de las cantidades relativas de 1-butino a 1,3-butadieno en la alimentacion afectara
significativamente la masa de catalizador, el caudal de alimentacion de H, y la selectividad. Debido a la
baja velocidad y elevada selectividad de la hidrogenacién de 1-butino, un incremento de la concentracion
del mismo en el corte de C,’'s 0 manteniendo el caudal de alimentacion de impurezas constante [
requerira de una mayor masa de catalizador para alcanzar la especificacion de pureza, aunque permitira

trabajar con alta selectividad y bajos caudales de H,.
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El comportamiento cualitativo del reactor y la incidencia de las variables analizadas no dependen
del catalizador utilizado, sin embargo la magnitud de los indices analizados si depende de las
caracteristicas del material catalitico.

Finalmente, se concluye que el modelo desarrollado puede ser empleado como guia de disefio

mediante la estimacion de T, como una herramienta para la operacién eficiente de una unidad industrial,

pues pone a disposicién los valores de R®, ., y para la seleccién del catalizador.

asint 1

La explicacion de los resultados informados requirié, oportunamente, la discusion de los efectos de
los gradientes de concentracion en las interfaces liquido-vapor y liquido-sélido, aunque sin recurrir a un
estudio sistemaético de la influencia de dichos gradientes. En el siguiente Capitulo, se alcanzard una
ponderacién cuantitativa de la incidencia de las restricciones difusionales en las peliculas liquidas de

ambas interfaces. A partir de estas conclusiones, se desarrollaran expresiones que permitiran el calculo

analitico de R, .y Aqge.



