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PARTE EXPERIMENTAL

Seccién 1. DESCRIPCION DE LAS CARACTERISTICAS DEL CATALIZADOR.

Seccion 2. ENSAYOS EXPLORATORIOS. ANALISIS DEL FUNCIONAMIENTO DEL
SISTEMA EXPERIMENTAL INICIAL.

Seccién 3. DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL DEFINITIVO Y DE SU
FUNCIONAMIENTO.

En este Capitulo se trataran los aspectos experimentales de los ensayos de hidrogenacién e hidro-
isomerizacion de 1-buteno en fase gaseosa: materiales empleados, disefio, configuracion y

funcionamiento del equipo experimental.

La Seccion 1 esta destinada a la descripcion de las caracteristicas del catalizador. Los ensayos
cinéticos fueron llevados a cabo empleando un catalizador comercial de Pd/Al,Og, el cual posee la fase
metdlica depositada sélo en una delgada capa situada sobre la superficie externa de la pastilla. El
material catalitico empleado sera descripto con base en la siguiente informacién: composicién quimica,
estructura geométrica, morfologia y propiedades del medio poroso, y distribucion de tamafios de las

particulas metdlicas.

En la Seccion 2 se expondran los resultados cinéticos de un conjunto de ensayos exploratorios
obtenidos en un equipo experimental inicial, consistente de un reactor tubular sumergido en un bafio de
arena fluidizada.

A partir de estos datos preliminares se realiz6 un andlisis del funcionamiento del sistema
experimental inicial a los fines de comprobar su aptitud para realizar medidas cinéticas en un amplio
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rango de condiciones operativas en un reactor isotérmico e isobarico, que permita su modelizacion en
términos de la hipdtesis de Flujo Piston, y con condiciones fluidodindmicas adecuadas a los fines de
minimizar los gradientes de concentracion y temperatura externos a la pastilla catalitica.

El analisis de factibilidad del sistema experimental inicialmente empleado, permitié concluir que
para satisfacer los requisitos buscados deberian emplearse condiciones experimentales que generarian

severas limitaciones operativas, altos costos y una mayor complejidad en el andlisis de resultados.

A los fines de solucionar estos problemas se revis el procedimiento operativo y se realiz6 el

disefio de un nuevo sistema experimental.

La descripcion del equipo experimental definitivo y de su funcionamiento se presenta en la Seccion

En esta Seccion se pone énfasis en la descripcion del protocolo experimental y en detallar de
manera completa la totalidad de los componentes del sistema de experimentacion definitivo: sistema de
purificacion de gases, reactor y relleno, sistema de intercambio térmico, instrumentacion y andlisis de las

muestras reactivas.

V.1 DESCRIPCION DE LAS CARACTERISTICAS DEL CATALIZADOR.

V.1.1 COMPOSICION QUIMICA.

Los ensayos cinéticos fueron realizados empleando un catalizador comercial de Pd/Al,O;. El
contenido de Pd en la pastilla catalitica, medido con un Espectrofotémetro de Absorcién Atémica IL 451,

resulté de 0.214 % en peso.

El reactor experimental fue cargado con pastillas molidas. El contenido de Pd en las pastillas

molidas, medido por espectrofotometria, resultd igual al de las pastillas originales enteras.

V.1.2 ESTRUCTURA GEOMETRICA.

El Pd es reconocido entre los elementos del Grupo VIII como la fase metalica que presenta la
mayor selectividad intrinseca para la hidrogenacion de compuestos acetilénicos y diolefinas en presencia

de mono-olefinas ( Bond et al., 1962 ).

Sin embargo, las reacciones de hidrogenacion de hidrocarburos insaturados sobre Pd son
extremadamente rapidas, de manera tal que las limitaciones difusionales en el interior de la pastilla de

catalizador pueden generar una severa disminucion de la selectividad observada ( Reinig et al., 1991 ).

Para evitar el desarrollo de gradientes de concentracion internos significativos, en los catalizadores
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comerciales el Pd se deposita en una fina capa de un espesor del orden de 100 um sobre la superficie
externa del catalizador ( Reinig et al., 1991 ). Los catalizadores en los cuales solo una delgada capa
externa de la pastilla es impregnada con el metal activo son identificados con el nombre de “ cascara de

huevo ".

En la Figura V.1 se muestra una foto de la
seccion transversal de un conjunto de pastillas del
catalizador comercial del tipo “ cascara de huevo ”
empleado en esta Tesis.

El centro de la pastilla es un nicleo de
Al,O3. La cascara activa impregnada con Pd se
observa como una corona circular oscura en la foto

de la Figura V.1.

La geometria de la pastilla es esférica. El

didmetro de la misma se encuentra entre 1.6 — 2.8

mm, con un valor promedio de 2.5 mm,

Figura V.1. Pastillas del catalizador comercial tipo

correspondiente al diametro del volumen medio de
. “ cascara de huevo .
las pastillas.

Mediante imagenes magnificadas a escala de la seccién transversal de un conjunto representativo
de pastillas, se calcul6 un valor promedio del espesor de la ciscara activa de 237.5 um. Para este valor

de espesor corresponde una fraccién volumétrica promedio de corona en la pastilla igual a 0.47.

V.1.3 MORFOLOGIA DEL MEDIO POROSO.

Las propiedades texturales del solido poroso fueron caracterizadas mediante ensayos de

adsorcion-desorciéon de N, y porosimetria de Hg.

Las experiencias de adsorcion-desorcién se realizaron en un equipo Micromeritics Modelo
AccuSorb 2100E dotado de un transductor para las medidas de presion ( Anderson & Pratt, 1985 ). La
muestra fue inicialmente desgasificada en vacio a 373 K durante 12 horas. Las isotermas de adsorcién-

desorcion fueron obtenidas a 77.5 K. La masa de catalizador empleada fue de 21.8873 g.

Los ensayos de porosimetria de Hg fueron realizados en un equipo AMINCO. Este equipo emplea
un sistema de transmision de presién hidraulico por bomba-émbolo y el volumen de Hg introducido en el
material se mide a través de la disminucion de la capacitancia del reservorio de Hg ( Anderson & Pratt,

1985 ). Se utilizé una muestra de 0.1958 g y se oper6 a temperatura ambiente.

V.1.3.1 Determinacién del Area de la Superficie de Poros.

El célculo del area total de poros se realizd mediante la ecuacion de Brunauer, Emmet & Teller

( Boudart & Djéga-Mariadassou, 1984 ), empleandose los datos de adsorcidon de N, comprendidos en el
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rango 0.05 — 0.3 de valores de presion relativa ( Anderson & Pratt, 1985 ). El area de la superficie total

expuesta de la matriz porosa por unidad de masa de catalizador resulté de 71.00 + 18.26 m%g.

V.1.3.2 Estimacién de la Forma de Poro.

Con el objetivo de emplear los datos del ensayo de adsorcion-desorcion de N, para la estimacion

del radio medio de poro, debe adoptarse un modelo de la forma geométrica de los poros del catalizador.

A tal fin, Anderson & Pratt ( 1985 ) proponen el analisis de los siguientes elementos de juicio: la
forma del ciclo de histéresis y el llamado “ Método t ” desarrollado por Lippens & de Boer. A partir de las
conclusiones obtenidas de la aplicacién de ambos criterios, se consideré adecuado adoptar la forma

cilindrica como modelo geométrico para el calculo de la distribucion de tamafios de poros.

V.1.3.3 Distribuciéon de Tamafios de Poro.

Los resultados del ensayo de porosimetria de Hg se emplearon para evaluar la distribucion de
radios de poro correspondiente al rango 10 — 10? nm. El ensayo de adsorcién de N, cubrié el intervalo de
radios 1 — 50 nm, aunque solo se emplearon los resultados correspondientes al intervalo 1 — 20 nm, en el

cual el uso de los datos de adsorcion resulta mas conveniente ( Anderson & Pratt, 1985 ).

A los fines de computar el valor del radio medio de poro se emple6 un modelo de distribucion log-
normal, pues representa de manera satisfactoria las distribuciones unimodales usualmente halladas en la
practica ( Zhang & Seaton, 1992 ). El valor del radio medio de poro calculado a partir del ajuste de los
datos experimentales al modelo log-normal, mediante el Método de Cuadrados Minimos, result6 igual a

36.68 £ 5.46 nm; valor correspondiente al rango de macroporos ( Anderson & Pratt, 1985 ).

V.1.3.4 Densidad Aparente y Porosidad.

La densidad aparente de la pastilla de catalizador, medida por picnometria, es igual a 1.15 g/cm?.
La porosidad, estimada a partir del valor de la densidad aparente y del volumen total de poros obtenido

del ensayo de adsorcion de Ny, 0.345 cm®/g, resulta igual a 0.397.

V.1.4 DISTRIBUCION DE TAMANOS DE PARTICULA METALICA.

El estudio de la distribucién de tamafios de particula metdlica fue realizado en el Centro Regional
de Investigaciones Basicas y Aplicadas Bahia Blanca ( CRIBABB ). Se empled un Microscopio
Electrénico de Transmisién JEOL 100 CX con resolucién nominal de 3 A, operado a un voltaje de

aceleracion de 100 Kv, y en un rango de magnificaciones de 80000x — 1000000x.

Para el calculo de la distribucion se contabilizaron 175 particulas, cuya geometria fue considerada

esférica. El didmetro promedio volumen-area ( Anderson & Pratt, 1985 ) result6 igual a 3.64 nm.

La dispersion de la fase metalica fue estimada como la inversa del didmetro de particula, medido

en nm ( Boudart & Djéga-Mariadassou, 1984 ). El valor obtenido para la dispersion fue de 27 %.
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El area de la superficie metalica se calcul6 empleando el dato de dispersion obtenido y teniendo en
cuenta que el numero de atomos de Pd que ocupan una unidad de area de la superficie de la particula
metalica es igual a 1.27 10'° &tomos/m? ( Anderson, 1975 ). El valor correspondiente al &rea metalica

total por unidad de masa de capa activa resulté igual a 0.55 m?/g.

Una conclusién adicional obtenida a partir de las micrografias tomadas es que no se evidencian
cambios visibles entre la morfologia del soporte de la capa activa y del soporte inerte que forma el
corazén de las pastillas cataliticas. Con base en esta observacion, se considerara que el medio poroso
de la capa impregnada y del nucleo inerte tienen las mismas propiedades.

V.1.5 RESUMEN DE LAS CARACTERISTICAS DEL CATALIZADOR.

En la Tabla V.1 se resumen las caracteristicas del catalizador comercial empleado en esta Tesis.

Tabla V.1. Caracteristicas del catalizador empleado en los ensayos de hidrogenacion de 1-buteno.

Forma esférica

Tipo “ cascara de huevo”
Diametro promedio de pastilla 2.5mm

Espesor de capa activa 237.5 pum

Fraccion volumétrica de cascara activa 0.47

Contenido global de Pd 0.214 %

Area especifica ( BET) 71.00 + 18.26 m?/g
Radio medio de poro 36.68 £ 5.462 nm
Densidad aparente 1.15 g/cm3
Porosidad 0.397

Diametro promedio de particula metélica 3.64 nm
Dispersion 27 %

V.2 ENSAYOS EXPLORATORIOS. ANALISIS DEL FUNCIONAMIENTO DE UN
SISTEMA EXPERIMENTAL INICIAL.

V.2.1 EXPERIENCIAS INICIALES.

V.2.1.1 Ensayos en Blanco y Estabilidad del Catalizador.

El estudio cinético se inicid con un plan de experimentos exploratorios realizados en un reactor
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continuo construido con un tubo de acero inoxidable doblado en “ U ”, de 0.5 cm de diametro interno y 60

cm de largo.

El reactor se sumergié en un bafio de arena fluidizada a los fines de establecer y controlar la
temperatura de operacién; el cual asegurd un adecuado control de temperatura en niveles superiores a la

ambiente. En consecuencia, las experiencias iniciales se llevaron a cabo a 35 °C.

El objetivo de este estudio cinético es lograr una caracterizacion cinética confiable del material
catalitico a una temperatura de aproximadamente 30 °C, valor propio de un proceso industrial que, en el
inicio de su ciclo operativo, emplea un catalizador en su mayor nivel de actividad ( Derrien, 1986 ). En
consecuencia, se previé que el empleo del lecho fluidizado permitiria cumplir con el objetivo propuesto

mediante la realizacién de ensayos entre 30 — 50 °C aproximadamente.

Se empled una muestra de catalizador molido de M = 0.2 g, que contabiliza la capa activa
impregnada con Pd mas el ndcleo inerte de Al,Oz;. Con la finalidad de alcanzar la condiciéon de
temperatura uniforme a lo largo del lecho relleno, el catalizador fue diluido en esferalita inerte. Ambos

materiales fueron molidos hasta un tamafio promedio de 547.5 ym

La reduccion del catalizador fue realizada de acuerdo al procedimiento recomendado por el
fabricante. La mezcla reductora consistié en una corriente de 10 cm*min de H, ( 25 % molar ) y N,. La

temperatura de operacién se establecié en 55 °C y el tratamiento se extendié durante 9 horas.

Los reactivos gaseosos: 1-buteno ( Alphagaz 99 % ) e H, ( AGA 99.9 % ), fueron alimentados al
reactor diluidos en N, ( AGA 99.9 % ). EI N, empleado como diluyente permite ajustar la composicion de

H, y 1-buteno independientemente del valor deseado para el caudal total.

En primer lugar se realizaron dos ensayos “ en blanco ”. En el primero de ellos, la mezcla reactiva
conteniendo 1-buteno e H, circul6 a través del lecho formado Unicamente por el sélido empleado como
diluyente sin detectarse actividad catalitica del mismo. En el segundo ensayo, la corriente de 1-buteno sin
H, se puso en contacto con el material catalitico, sin observarse consumo de 1l-buteno y resultando

significativa la ausencia de una posible isomerizacién de la mono-olefina.

A continuacion se iniciaron los ensayos de hidrogenacion de 1-buteno a 35 °C y presion
atmosférica. 1-Buteno e H, fueron alimentados con una concentracion de 2 % y 4 % molar,

respectivamente, siendo el caudal volumétrico total de 150 cm®/min normales.

Las experiencias iniciales evidenciaron una pronunciada y continua desactivacion del catalizador.
Este deterioro de la actividad fue atribuido al ingreso de H,O y O, contenidos como impurezas — 20 ppm
y 10 ppm respectivamente — en los gases empleados, N, e H,. El H,O alimentada continuamente al
lecho catalitico, o formada por la combinacién de O, mas H, sobre Pd, se adsorbe sobre el metal

disminuyendo la cantidad de sitios activos disponibles ( Chang & Cheng, 1997 ).

Por tal motivo, se decidio utilizar gases de mayor pureza: H, AP 99.998 % y N, UAP 99.999 %
provistos por AGA. El contenido de H,O y O, alimentado al reactor con la corriente de H, y N, disminuyo

a valores menores que 4 ppm y 3 ppm respectivamente.

En adicion, se incorpor6 un circuito de purificacion de las corrientes de 1-buteno, H, y N, previo al
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ingreso al reactor. Los primeros elementos del tren de purificacién son dos lechos de sacrificio rellenos
con 0.5 g del mismo catalizador empleado en el reactor. Por uno de ellos circuld la mezcla de H, y N, y
por el otro la alimentacién de 1-buteno. La corriente de dicha mono-olefina que egresa del lecho de
sacrificio fue alimentada directamente al reactor. La corriente que transporta la mezcla de H, y N, circuld
a través de un tamiz molecular ( UOP 4A ) y una trampa de O, Alltech con sus correspondientes
indicadores de humedad ( Drierité SO,Ca 97 % - Cl,Co 3 % )y O, (Alltech).

El empleo de gases de mayor pureza y la incorporacién del circuito de purificacion descripto,
permitieron obtener una actividad catalitica estable durante 24 — 48 horas de operacién del equipo. Este
sistema exhibié un comportamiento confiable para la eliminacion de H,O y O, de los gases alimentados
en todas las condiciones de trabajo, ya sea con la configuracion inicial del equipo experimental o con el

sistema finalmente empleado para la obtencion de datos cinéticos ( cfr. V.3).

Sin embargo, una vez lograda esta condicién se observo otra caracteristica sobresaliente del
sistema. Las relaciones entre las fracciones molares del 1-buteno, cis y trans 2-buteno a la salida del
reactor, 1 : 10 : 30, correspondieron a valores cercanos a los del equilibrio de las reacciones de hidro-

isomerizacion entre ellos, a la temperatura de operacion.

Debido a esta situacion, en este grado de avance de las experiencias preliminares, no resulto
posible estudiar la reproducibilidad de los ensayos. Ademas, tampoco pudo obtenerse una conclusion

definitiva sobre una posible desactivacion del catalizador.

V.2.1.2 Grado de Diluciéon del Catalizador.

Con el objetivo de obtener medidas cinéticas alejadas de la condicién de equilibrio es conducente
trabajar con menores valores de la relacion entre la masa de catalizador y el caudal de alimentacion. A la
relacion entre la masa de catalizador y el caudal volumétrico total se la definird como tiempo espacial, I".
El tiempo espacial en las experiencias descriptas fue de ' = 8 107 (g s)/cm®. Los valores de ' que se
informan han sido calculados con base en la masa total de catalizador molido, M., €S decir capa activa

impregnada con Pd mas nucleo inerte de Al,O:s.

A los fines de disminuir la conversion de 1-buteno a valores muchos menores que la definida por el

equilibrio quimico se realizaron nuevas experiencias con menores cargas de catalizador.

Se trabajé con masas de catalizador entre 5 10° — 102 g, diluido en aproximadamente 2 g de
esferalita, variando el caudal de alimentacién entre 75 — 150 cm®min de manera tal de mantener

constante el tiempo espacial en el valor I' = 4 102 (g s)/cm?,

Debido a la elevada velocidad de reaccion observada, la molienda del catalizador y relleno fue més
exigente reteniéndose la fraccion comprendida entre 53 — 74 ym. La temperatura de operacion de estas

experiencias fue 35 °C.

En estos ensayos la conversion de 1-buteno resultdé O 50 %, valor mucho menor que el
correspondiente al equilibrio quimico. En cada una de estas corridas, luego de un periodo inicial de mayor

actividad ( cfr. V.3.2), el catalizador evidencié estabilidad a lo largo de 12 — 15 horas de operacion.
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Sin embargo, aunque I' se mantuvo constante en los ensayos realizados con diferentes masas de
catalizador, no se logré reproducir la conversion de 1-buteno, cuyos valores no mantuvieron una

tendencia definida.

La falta de reproducibilidad en los ensayos mencionados se atribuyé a la influencia de la dilucion

del catalizador en el sélido inerte.

Van Den Bleek et al. ( 1969 ) demostraron que existe una influencia de la dilucion sobre la
conversion y explicaron el efecto de acuerdo a los siguientes argumentos. Consideraron el nimero de
pastillas activas que un filete de fluido puede encontrar a su paso a través de un lecho empacado al azar.
El grado de dilucién permitird determinar el valor promedio de pastillas activas con las que se encontraran
los distintos filetes. Si el nimero total de pastillas — activas mas inertes — en la direccion del flujo es
suficientemente grande, por ejemplo en el orden de 100, la probabilidad de que cualquier filete
efectivamente encuentre la fraccién promedio de pastillas activas sera alta. En cambio, para un nimero
de pastillas de 10 o menor, la probabilidad de que dicho promedio tenga lugar sera considerablemente
mas baja. En consecuencia, existird una distribucion significativamente dispersa del nimero de pastillas
activas. A su vez, esta situacion dara origen a una distribucion de conversiones en los filetes de fluido,
que variara conforme a la aleatoriedad con la que el lecho es empacado. En definitiva, la variable
observada, i.e. la conversién promedio de los filetes, resultara fluctuante para distintos ensayos en los

gue el lecho se re-empaca.

En el caso particular de estas nuevas experiencias preliminares, se realizaron medidas con masas
diferentes de catalizador, i.e. grados de dilucion distintos. Con la expectativa de obtener la misma
conversion de 1-buteno se varid el caudal total de manera tal de mantener constante el tiempo espacial
en cada caso. Siguiendo el razonamiento expuesto en los ejemplos del parrafo anterior, la falla en la
reproducibilidad de las medidas puede adjudicarse a que la distribucién de pastillas activas en el lecho no

resulté estadistica, afectando la conversién obtenida.

Van Den Bleek et al. ( 1969 ) derivaron la siguiente expresion para estimar los efectos de la

dilucién del catalizador sobre la conversion:

6 =p, (V.1)
o1
O, O
e O
en la cual: f| es la fraccién masica de solido inerte en el relleno, | es la longitud de lecho no diluido, dp es
el diametro de pastilla, y O es el valor promedio de la desviacion de la conversion medida a la salida del

lecho. Un valor de O =1 indica que la influencia de la dilucion sobre la conversion es de un 1 %.

La Ec. ( V.1 ) serd aplicada a continuacion a los fines de evaluar si es posible despreciar la
influencia de los efectos producidos por la dilucién del catalizador en el caso particular de esta nueva

serie de experiencias.

Dado que el catalizador fue molido hasta un tamafio promedio menor que el espesor de capa
activa, dp = 63.5 10” cm ( 63.5 pm ), el siguiente calculo se realizara suponiendo que la muestra molida

posee particulas activas impregnadas con Pd y particulas inertes de Al,O3 provenientes del corazén del
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catalizador original.

La fraccién volumétrica de capa activa en la pastilla original es 0.47. Este es también el valor de la
fraccién masica considerando que la densidad de la corona activa y del centro inerte son iguales ( cfr.
V.1.4). En la nueva serie de experiencias se usaron muestras de catalizador de masa M¢,; = 5 102 g,
correspondiendo una masa de particulas activas de Ms = 2.35 10° g. Teniendo en cuenta que la
densidad de catalizador es pc = 1.15 g/cm?®, el didmetro interno de tubo es dr = 0.5 cm, y adoptando una

porosidad de lecho g = 0.4, el valor de la relacion I/de resulta:

Ms

I Peat 1
— = Feat =3. V.2
ds dP(l_SI )EdZ ( )
4 T

Para el calculo de la masa de solido inerte deben contabilizarse los 2 g de esferalita empleados en
estos ensayos mas 2.65 10° g de Al,O; proveniente del corazén de las pastillas cataliticas. Siendo la

masa total de sélido de 2.005 g, el valor de la fraccién masica de diluyente inerte resulta f, = 0.999.

Reemplazando los valores obtenidos de f; y I/de en el criterio ( V.1 ), se computa para O el valor 10

gue indica una inaceptable influencia de la dilucion del catalizador sobre la medida de la conversion.

V.2.2 ANALISIS DE FACTIBILIDAD DEL USO DE EQUIPO EXPERIMENTAL INICIAL.

El emprendimiento de llevar a cabo un estudio cinético requiere investigar el comportamiento del
sistema en un amplio intervalo de composicidn, temperatura y tiempos espaciales. Por otra parte, el
disefio del equipo experimental debe atender a la finalidad de emplear un modelo para la interpretacion
de las observaciones que cuente con el menor nimero de parametros posibles, i.e. s6lo aquellos

parametros contenidos en las expresiones cinéticas.

A los fines de cumplir con los objetivos mencionados en el parrafo anterior, las caracteristicas del
reactor y del lecho relleno deben ser tales que la operacién pueda ser realizada de forma isotérmica y
minimizando: la presencia de gradientes externos de concentracion y temperatura, los efectos aleatorios

de la dilucién del catalizador sobre la conversion, y la pérdida de carga.

Las evidencias obtenidas en los ensayos preliminares exigieron una detallada evaluacion del
equipo experimental inicial, cuyo objetivo fue estudiar la factibilidad de realizar el estudio cinético con
dicha configuracion experimental respetando las condiciones deseables para el estudio cinético
previamente mencionadas.

V.2.2.1 Estimacioén de las Diferencias de Concentracion y Temperatura en la Pelicula Gaseosa.

El balance de materia para el 1-buteno en la pelicula gaseosa que rodea a las particulas de

catalizador puede escribirse de la siguiente manera:

Kise SP AClBE = VP Peat ( _rlté;bEs )v (V.3)
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siendo: K el coeficiente de transporte de materia, ACygg, la diferencia de concentracion del 1-buteno

obs

entre el seno del gas y la superficie de la particula, (—rlBE ) es la velocidad de consumo observada del 1-
buteno por unidad de masa de particula activa, Sp y Ve son el area y el volumen de la particula.

Una expresion simplificada para el balance de energia en la pelicula gaseosa resulta:
hSp AT =V, gy frea (—AHr), (v4)

en la cual h es el coeficiente de transferencia de energia, AT es la diferencia de temperatura entre la

obs

superficie del catalizador y el seno del gas, r,;, es la velocidad de produccién de n-butano por unidad de

masa de particula activa y AHr O -3 10* cal/mol ( Reid et al., 1987 ) es la entalpia de reaccién
correspondiente a la hidrogenacion de 1-buteno. En la Ec. ( V.4 ) se ha considerado que los efectos
térmicos de las reacciones de isomerizacion entre los n-butenos son despreciables y que el AHr

correspondiente a la hidrogenacion de los 2-butenos es similar al del 1-buteno.

Los balances ( V.3 ) y ( V.4 ) serdn empleados para estimar el maximo diametro de pastilla

compatible con gradientes externos de significacion practica despreciable.

Se destaco en la descripcion de los ensayos exploratorios que, operando a 35 °C, con masas de
catalizador entre 5 10 — 10 g y caudales totales de alimentacion entre 75 — 150 cm®min, fue posible
obtener datos cinéticos alejados del equilibrio entre los n-butenos. Aln cuando estas medidas no
mostraron reproducibilidad debido a los efectos de dilucion del catalizador, a los fines de calcular las

velocidades s y % requeridas en las Ecs. (V.3 )y ( V.4 ), se seleccionaron aquellas experiencias
que evidenciaron las mayores velocidades de reaccién. Los valores estimados: ras 09®° mol/(s cm®) y
re®* 4.3 10”° mol/(s cm?), corresponden a valores de velocidad promedio a lo largo del lecho calculadas
mediante la diferencia de composicion observada entre la entrada y la salida del reactor.

Para una estimacién inicial de caracteristicas conservativas, los coeficientes Kz y h seran

calculados en condiciones estancas. Para esta situacion resulta ( Dhingra et al., 1984 ):

Kige do =4

; (V.5)
DlBE
y
hd,
=4, V.6
x (V.6)

siendo: D el coeficiente de difusion molecular de 1-buteno en la mezcla gaseosa y A el coeficiente de
conductividad térmica de la mezcla.

En los ensayos exploratorios la mezcla gaseosa estuvo compuesta en un 94 % por N,. En
consecuencia, se asimilé D ;. al coeficiente de difusion binario de 1-buteno en N, y A a la conductividad
térmica correspondiente al N,. Los valores D, = 1.25 10" cm?/s y A = 6.14 10° cal/(s cm K) fueron

estimados mediante los modelos de Wilke & Chang y Miller et al. respectivamente ( Reid et al., 1987 ) a
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la temperatura de operacion, 35 °C.

Adoptando una geometria de pastilla esférica uniformemente impregnada con Pd, mediante las

expresiones de K, Y h obtenidas de las Ecs. (V.5)y (V.6), respectivamente, los balances formulados

en las Ecs. (VV.3) y(V.4) pueden resolverse para el diametro de particula, resultando:

AC
i 24D13E7CS;§2E

@R=— Cme (V.7)
i Peat Tioe

seno
C:lBE

24 N AT

dé = T .
Peat Mea (—AHI')

(Vv.8)
Empleando los valores estimados de los coeficientes de transporte y de velocidades de reaccion
observada, mediante las Ecs. (V.7 ) y ( V.8 ) se calcularon los valores maximos de didmetro de particula

activa que satisfacen las siguientes restricciones:

<0.05, (V.9)

AT <1K; (V.10)

resultando dp < 345 10 cm ( 345 um ) y dp < 315 10 cm ( 315 um ) respectivamente.

Para proseguir con las evaluaciones se adoptara un didmetro de pastilla molida de 335 pm.

V.2.2.2 Balance de Energia en el Reactor.

A los fines de estimar si la capacidad de transferencia de calor al medio externo es suficiente como
para considerar que la diferencia entre la temperatura del reactor y del fluido de intercambio es

despreciable, se escribe el siguiente balance de energia:

bs
hy BLe (0d; ) B AT, =Vig (=2Hr ) Bea, (V.11)
n el cual: hy es el coeficiente de transferencia de calor en la pared interna del lecho, suponiendo que la
transferencia de energia al medio externo esta controlada por la resistencia en el interior del reactor; Lg
es la longitud del lecho catalitico, AT, es la diferencia de temperatura entre la pared interna del reactor y

la mezcla reactiva; y Vrs es el volumen total de particulas activas contenidas en el lecho catalitico.

En condiciones estancas, el coeficiente global de transferencia puede ser aproximando mediante
hw = 8 At / dr ( Froment & Bischoff, 1990 ). Teniendo en cuenta que la conductividad estanca efectiva del
lecho, A¢, es aproximadamente diez veces mayor que la conductividad molecular, A ( Bauer & Schliinder,

1978), el coeficiente de transferencia hy resulta iguala (80 A / dt).

Las variables geométrica Lr y Vs de la Ec. (V.11 ) pueden ser relacionadas entre si mediante
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Vis =(1-f ) (1-5 )Lg ﬁgdiﬁ. (Vv.12)

Empleando el valor obtenido de hy y la Ec. ( V.12), el balance de energia, Ec. (V.11), resulta:

(47 O obs
80AAT, =(1-f )(1-¢ )BZTB(—AHr ) Peat Tion - (V.13)

A partir de la Ec. ( V.13 ) se estim6 que la relacion de dilucion necesaria para satisfacer la

obs

condicion ATw < 0.5 K resulta f; > 0.96. Para dicho célculo se usaron los valores de A, AHr y rg»s

previamente definidos y se adopto ¢ = 0.4.

V.2.2.3 Efecto de la Dilucién del Catalizador.

Por medio de la relacién ( V.1 ) se calculara la menor masa de catalizador a emplear compatible

con efectos despreciables de la dilucidn de las pastillas catalitica en un sdélido inerte.

Empleando el valor de f, = 0.96, estimado a partir de la Ec. ( V.13 ), y fijando como valor aceptable
0= 1.5 %, la minima relacion I/dr se estimé mediante la Ec. (V.1),
| A
—=26-1=17. (Vv.14)
ds O
Para un tamafio de pastilla dp = 335 10 cm vy fijando f, = 0.96, la longitud total de reactor, Lg,

necesaria para satisfacer la relacion ( V.14 ) puede ser obtenida mediante
I
T=(10) (V.15)

resultando Lg = 14 cm.

El volumen de capa activa contenida en el reactor empleado, dr = 0.5 cm, fue calculada mediante
la Ec. (V.12 )con Lgr =14 cm, f, = 0.96 y g = 0.4, resultando Vs = 7 102 cm?: correspondiendo una
masa Ms = Vrs peat = 8 102 g. Teniendo en cuenta que la fraccion masica de capa activa en la pastilla

original es 0.47, la masa de capa activa calculada estara contenida en una muestra de 0.17 g.

En la descripcién de los ensayos exploratorios ( cfr. V.2.1.2 ) se destacé que, a los fines de obtener
medidas cinéticas alejadas de la composicion de equilibrio entre los n-butenos, fue necesario trabajar con
niveles de tiempos espaciales de I' = 4 10 (g s)/cm®. En consecuencia, para realizar ensayos con una
masa de catalizador de 0.17 g, seria necesario establecer el caudal total de alimentacion en 2500

cm®min.

Puesto que paral =4 10 (9 s)/cm3 se obtuvo una conversion de 1-buteno del 50 %, y teniendo
en cuenta que el estudio cinético requerird investigar un amplio rango de conversiones para diferentes
temperaturas y composicion de la alimentacion, es razonable prever que seria necesario variar el caudal

total entre 10° — 10* cm®min.
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V.2.2.4 Pérdida de Carga.

Mediante la ecuacion de Ergun ( 1952 ) se evalud la pérdida de carga resultante de operar con un
caudal volumétrico de 2500 cm®/min. El calculo se realizé con los siguientes valores: Lg =14 cm, dr=0.5
cm y de = 335 um; resultando una pérdida de carga de 0.35 atm. En el caso de una operacion con los

mayores valores de caudal previstos, 010* cm®min, la pérdida de carga superaria 1 atm.

Un valor de dp < 335 pm hubiera disminuido proporcionalmente la masa de catalizador, pero

aumentando la pérdida de carga puesto que su valor depende del cuadrado de dp ( Ergun, 1952 ).

V.2.2.5 Conclusiones del Analisis del Funcionamiento del Equipo Experimental Inicial.

Mediante el conjunto de criterios de andlisis expuestos, se obtuvieron conclusiones importantes

sobre la factibilidad de realizar los ensayos cinéticos en el equipo experimental inicialmente empleado.

Se estimo que a los fines de llevar a cabo el estudio cinético en un amplio rango de conversiones
serfa necesario variar el caudal total de la mezcla gaseosa entre 10° — 10* cm*min. Los elevados
caudales de circulacién requeridos para alcanzar las menores conversiones ocasionarian una serie de

severos inconvenientes operativos que se detallaran a continuacion.

Los elevados caudales requeridos exigen un elevado consumo de 1-buteno. Este hecho resulta

altamente oneroso, dado el tiempo de experimentacién requerido para realizar un estudio cinético.

Resulta importante mencionar que no se disponia al momento de realizar las experiencias del

instrumental adecuado para controlar niveles de caudal del orden de 10* cm*min.

La pérdida de carga desarrollada en el reactor para dichos caudales es un elemento que merece
particular atencién. Frente a pérdidas de carga mayores que 1 atm en el reactor, resultaria dificil la
circulacion de 1-buteno a través del sistema dado que la presion de vapor del mismo a temperatura
ambiente es de 2.5 atm ( Reid et al., 1987 ). También debera tenerse presente que tal aumento de la
presibn media del reactor aumentara notablemente las velocidades de reaccidon requiriendo un

incremento adicional del caudal total.

El andlisis realizado se basé en datos cinéticos obtenidos a 35 °C. A los fines de estudiar la
influencia de la temperatura, debera incrementarse la misma, por ejemplo hasta 50 °C, agudizando todos

los inconvenientes mencionados.

Dados los aspectos desfavorables del equipo inicialmente dispuesto se decidid disefiar una nueva
configuracion del sistema experimental, cuyas caracteristicas se detallaran en la siguiente Seccion.

Cabe adelantar en estas conclusiones, que una caracteristica fundamental del nuevo sistema
experimental es la posibilidad de operar a temperaturas menores que la ambiente. De esta manera, la
estimacion de los parametros cinéticos a la temperatura de interés practico, se lograra estableciendo el

intervalo de estudio en niveles térmicos < 30 °C.
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V.3 DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL DEFINITIVO Y DEL
PROTOCOLO EXPERIMENTAL.

V.3.1. DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL DEFINITIVO.

En la Seccion 2 se fundamento la decision de recurrir a un nueva configuracién del sistema
experimental en lugar del reactor sumergido en un bafio de arena fluidizada con el cual se obtuvo un
conjunto de mediciones exploratorias. Mediante la informacion obtenida en los ensayos exploratorios
realizados a 35 °C se concluyd que para investigar el comportamiento del sistema a mayores
temperaturas se requeririan caudales totales de alimentacion muy elevados; requisito que presenta
severas consecuencias de indole practico ( cfr. V.2.2.5).

En consecuencia, la nueva configuracion experimental consta de un sistema de intercambio
térmico que admite la operacién a temperaturas subambiente. En adicion, para permitir la operacién con

menores caudales, se disminuyé el diametro interno del tubo que contiene la muestra de catalizador.

La configuracion definitiva del equipo experimental consiste basicamente en un sistema de flujo
continuo que opera a presion atmosférica. El reactor propiamente dicho es un reactor tubular integral de
lecho fijo, cuya operacién puede considerarse isotérmica e isobarica. El mismo esta rodeado por una

camisa por la cual circula un fluido de intercambio térmico.

Con base en los resultados experimentales exploratorios y empleando los criterios y expresiones
desarrollados en la Seccién 2, se calcularon las dimensiones del reactor y de la camisa, y las
caracteristicas del lecho relleno que permitan: la operacion isotérmica y minimizar los gradientes externos
de concentracion y temperatura, los efectos de la dilucion del catalizador y la pérdida de carga.

En la Figura V.2. se expone un esquema del sistema experimental definitivo. En dicha figura se
pueden identificar cinco secciones:
# reactor,
# alimentacion de gases reactivos y N,
# circuito de purificacion,
& sistema de intercambio térmico,

& sistema de analisis de la mezcla reactiva.

V.3.1.1 Reactor y Lecho Relleno.

El reactor experimental consiste en un intercambiador de tubo y camisa construido en vidrio, tipo

refrigerante de Liebig.
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FIC: Controlador de flujo mésico
PIC: Controlador de presion
TIC: Controlador de temperatura

ATMOSFERA FV: Vélyula de control de caudal
Fl: Indicador de caudal
PI: Indicador de presion
TI: Indicador de temperatura

WI:  Indicador de humedad
Ozl: Indicador de oxigeno

Figura V.2. Sistema experimental para la obtencion de cinéticos.

El tubo interior del intercambiador y la camisa tienen didmetros internos de 0.3 cm y 1.5 cm
respectivamente, y un largo de 54 cm. En el tubo interior se sitta el lecho catalitico y por la camisa circula

del fluido de intercambio.

El tubo interior esta dividido en dos partes. Una longitud inicial de 0010 cm se rellena con solido
inerte molido — esferalita —. El tamafio promedio de las pastillas de esferalita molidas es de 705 um,
correspondiente al rango 510 — 900 um. La funcién de esta seccion inicial es la de proveer a la mezcla
gaseosa reactiva de un tiempo de residencia suficiente para alcanzar el equilibrio térmico con el fluido de
intercambio previo a su ingreso a la zona de reaccion. A continuacion de este primer tramo se sitta el
lecho catalitico propiamente dicho. El mismo esta formado por pastillas de catalizador y de sdlido inerte
molidos con un didmetro promedio de 335 uym ( cfr. V.2.2.1). Esta molienda corresponde a la fraccion de

tamafios de pastillas comprendida entre 250 pm — 420 ym.

Durante el disefio del nuevo reactor se previd trabajar con una relacion de dilucion f, = 0.96 y una
relacion I/dp = 17 de manera tal que la influencia de la dilucion del catalizador sobre la conversion,
calculada mediante la Ec. ( V.1), resultara 01 % ( cfr. V.2.2.3).

Para dichos valores de dp, I/de y un didmetro de reactor de 0.3 cm, la masa de capa activa
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computada con la Ec. (V.2 ) resulta Ms = 23 10 g, correspondiente a una masa de catalizador global de
Meat = 50 102 g.

A los fines de medir la pérdida de carga en el reactor se conectd un indicador de presion a la

entrada del mismo.

A la salida del reactor se conectd una termocupla para la indicacion de la temperatura de la mezcla

gaseosa efluente.

V.3.1.2 Alimentacion de Gases Reactivos y N..

La alimentacién de gases al sistema se realiza a partir de tres fuentes: un cilindro de 1-buteno, un

cilindro con una mezcla de H, y N, de composicion conocida y otro que contiene Gnicamente N,.

Esta configuracion permite regular el contenido de H, y 1-buteno en la alimentacion al reactor de

manera independiente entre si y sin modificar un valor deseado para el caudal total.

Los caudales de de H;, y N, fueron regulados mediante caudalimetros de flujo masico Matheson
8200 cuya valvula de control, Matheson 8102, permite controlar caudales dentro del rango 20 — 800
cm®min normales. El caudal de 1-buteno se regulé mediante un vélvula micrométrica y se midié en un
caudalimetro de ramas con bis-(2-etilhexil)ftalato Riedel-de Haén como liquido manométrico. Para la

verificacion del caudal total circulante se conecté un caudalimetro de burbuja a la salida del sistema.

V.3.1.3 Sistema de Purificaciéon de Gases.

N> (AGA 99.999 % ) e H, ( AGA 99.998 % ) son purificados a través de un circuito formado por los
siguientes elementos mencionados en el mismo orden de circulacion:

lecho de sacrifico relleno con 0.5 g del mismo catalizador empleado en el reactor;

& Tamiz Molecular typo 4A UOP;
& indicador de humedad Drierité, SO,Ca 97 % - Cl,Co 3 %;
& trampa e indicador de O, Alltech.

El sistema de purificacion remueve H,O y O, hasta contenidos de décimas de ppm; condicion

imprescindible para obtener una actividad estable durante la operacion.

La corriente de 1-buteno ( Alphagaz 99 % ) se dirige a través de un lecho de sacrifico relleno de 0.5
g del mismo catalizador utilizado en el reactor. El objetivo de este lecho de sacrificio es adsorber

eventuales impurezas que puedan afectar al catalizador contenido en el reactor.

V.3.1.4 Sistema de Intercambio Térmico.

El fluido de intercambio que circula por la camisa del intercambiador es impulsado por la bomba de

recirculacion externa de un bafio termostatico Haake FK2 con un caudal de 7 I/min.

Las temperaturas de operacion empleadas en los ensayos cinéticos se encontraron en el intervalo
-10 — 30 °C. La reduccion del catalizador fue llevada a cabo a 55 °C. Para las temperaturas de operacion

menores que la del ambiente se us6 alcohol etilico como fluido refrigerante, y para las mayores
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temperaturas se hizo circular H,O.

Las lineas de circulaciéon del fluido de intercambio y el intercambiador fueron recubiertos con

material aislante a los fines de operar el reactor en forma isotérmica a la misma temperatura del bafio.

V.3.1.5 Anédlisis Cromatografico de la Mezcla Gaseosa.

La composicion de hidrocarburos de la mezcla reactiva: 1-buteno, cis 2-buteno, trans 2-buteno y n-
butano, se analizé por cromatografia gaseosa.

El cromatografo fue conectado “ en linea ” con el reactor, permitiendo de esta manera el andlisis de
la composicion de la alimentacion al reactor y del efluente del mismo.

Se empled un cromatografo Shimadzu GC-8A con detector FID, equipado con una columna de 7"
de largo y 2 mm de didmetro rellena con &cido picrico al 0.19 % sobre Graphpac 80 — 100 mesh. El
cromatégrafo se operd a temperatura ambiente y la temperatura del inyector se establecié en 150 °C. Se
empleé H, como gas “ carrier ” con un caudal de 25 cm®min. La sefial cromatografica fue recibida por un

integrador Spectra Physics SP 4270.

V.3.2 OPERACION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL.

El procedimiento de operacion del equipo experimental sera descripto de acuerdo al siguiente
ordenamiento de pasos:
# carga del reactor con las muestras molidas de catalizador y relleno,
# reduccion del catalizador,
# periodo inicial durante el cual se alcanza una actividad estable del catalizador,
LJ

obtencién de los datos experimentales para distintas condiciones operativas.

Cada ensayo experimental realizado se llevé a cabo con una nueva carga de catalizador y se

prolongé a lo largo de 024 horas continuas de operacion.

El cambio de la carga de catalizador entre ensayos cumplid, en primer lugar, con la finalidad de
investigar el comportamiento del sistema para diferentes tiempos de contacto. Por otra parte, el inicio de
cada experiencia con una nueva masa de catalizador evité la eventual incidencia de una significativa
desactivaciéon provocada por una prolongada exposicion del mismo a las trazas de impurezas contenidas
en la corriente gaseosa — O, y H,O — que no pudieron ser eliminadas mediante el circuito de
purificacion.

Previo al inicio de cada experiencia se practico la reduccion de la muestra de catalizador in situ de
acuerdo al procedimiento recomendado por el proveedor. La temperatura de reduccién fue 55 °C
haciendo circular una mezcla de H, y N, con un contenido de H, de 25 % molar. El caudal de la mezcla
reductora se establecié en 10 cm®min normales y el tiempo del proceso de reduccién en 9 horas.

Finalizada la reduccion, el sistema fue conducido a temperatura ambiente en flujo de N,.

Al comienzo de las experiencias se observé un periodo durante el cual la conversiéon de 1-buteno
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disminuye hasta alcanzar un estado estacionario de actividad estable donde fue posible obtener medidas

cinéticas reproducibles.

La acumulacién de hidrégeno durante el proceso de reduccion podria ser el fendmeno responsable
de la mayor actividad de la fase inicial. Este hidrégeno puede proceder desde la superficie de adsorcion,
fase metalica o soporte, o bien encontrarse disuelto en Pd ( Boudart & Hwang, 1975 ). Tan pronto el
hidrégeno acumulado durante la reduccién es consumido, la conversion de 1-buteno alcanzaria un valor

estable.

A partir de la breve explicacion expuesta en el parrafo anterior, toda vez que se haga referencia a
las medidas cinéticas, se debera tener presente que las mismas han sido obtenidas una vez superada la

fase transitoria inicial.

Cada nuevo ensayo se inici6 en una condicion definida de temperatura, composicién de la
alimentacion y tiempo espacial que se identificara en adelante como “ condicion de test ”. Regularmente
durante el transcurso de la experiencia y al final de la misma, el sistema fue nuevamente conducido a la “
condicion de test ". Esta metodologia tuvo por finalidad verificar que el comportamiento del material
catalitico fuera estable a lo largo del experimento. En adicion, dado que cada nuevo ensayo fue realizado
con una nueva muestra de catalizador, la comparacion de los datos experimentales correspondientes a la
“ condicion de test " obtenidos en los diferentes ensayos, permiti6 comprobar la reproducibilidad del

sistema.

A los fines de analizar el comportamiento cinético del sistema se experimentd en un amplio rango
de condiciones obtenidas mediante la modificacion de las siguientes variables operativas: caudal de 1-

buteno, caudal de H,, temperatura, caudal total y masa de catalizador.

Finalmente, resta mencionar los recaudos adoptados para el mantenimiento de los elementos
empleados para la eliminacién de contaminantes de las corrientes gaseosas. Los lechos de sacrificio
rellenos de catalizador fueron renovados en cada ensayo experimental. Periddicamente, y en atencion a

los indicadores de humedad y O, se regeneraron el Tamiz Molecular y la trampa de O,.

CONCLUSIONES.

El comportamiento del catalizador comercial empleado en los ensayos de hidrogenacion de 1-
buteno motivéd un exigente disefio del protocolo y del equipo experimental.

La actividad del catalizador de Pd/Al,O3; evidencio una extremada sensibilidad a la presencia de
H,O y O,, tanto para las reacciones de hidrogenacién como para las de hidro-isomerizacion de 1-buteno.
Fue necesario disminuir el contenido de H,O y O, a trazas del orden de ppm para alcanzar una operacion
experimental prolongada. Para ello, se trabajo con gases, H, y N,, de alta pureza y adicionalmente se

incorpord un circuito de purificacion de los mismos.

Una observacion sobresaliente a remarcar es la elevada velocidad de hidrogenaciéon e hidro-
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isomerizacion de 1-buteno sobre Pd; cuyas consecuencias fueron de gran importancia para el disefio del

equipo experimental y la definicion del disefio de experiencias.

Se planifico un estrategia de disefio del equipo a los fines de estimar el rango de trabajo de las
variables operativas y especificar los valores de dilucion del catalizador, didmetro de pastilla de
catalizador y diluyente inerte, longitud y diametro del reactor.

El empleo de criterios operativos permitid, con base en los datos cinéticos obtenidos de ensayos
exploratorios, definir los valores del conjunto mencionado de variables operativas y geométricas que
permitan la realizacion del estudio cinético propuesto en condiciones apropiadas: reactor isotérmico e

isobarico con flujo pistén y gradientes externos despreciables.

El equipo experimental definitivo permitid la obtencion de medidas cinéticas en el intervalo de
temperaturas comprendido entre -10 — 30 °C ( cfr. Capitulo V1 ). Si bien hubiera sido conveniente ampliar
dicho rango a temperaturas mayores que la de interés especifico, (130 °C, cabe mencionar que para el
sistema de reacciones bajo estudio no se reportan en la literatura indicios de cambio de mecanismos en
un amplio intervalo de temperatura. Por ejemplo, Boitiaux et al. ( 1985b ) reportaron que la energia de
activacion de las reacciones de hidrogenacion e hidro-isomerizacion de 1-buteno se mantiene
razonablemente constante entre 20 — 100 °C. Bond & Wells ( 1963 ) concluyeron que la distribucion
experimental de productos de la hidro-isomerizacién de 1-buteno entre 0 — 120 °C observada por
numerosos investigadores, puede explicarse postulando la formacién de un Unico intermediario adsorbido
(cfr. VILLL.1).



