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Introduccion General

INTRODUCCION GENERAL

PRESENTACION DEL TEMA

El tema de investigacion de esta Tesis es el estudio de los procesos cataliticos de
eliminacion, por hidrotratamiento, de determinados compuestos insaturados en cortes de
hidrocarburos, esencialmente con cadena de cuatro carbonos, con el fin de obtener cortes de
mayor valor comercial.

Estos cortes, principalmente de C,, y eventualmente con fracciones de Cs;, contienen
fundamentalmente olefinas: 1-buteno, cis y trans 2-buteno, isobuteno. Asimismo, se encuentran
diolefinas, como 1,3-butadieno, compuestos acetilénicos, como 1-butino y vinilacetileno y
saturados como n-butano e isobutano. Cuando se encuentran fracciones de C; se pueden
identificar propeno y propano. Dada la variada composicion de la materia prima, y la amplia
diversidad de sus usos potenciales, la implementacion tecnologica del hidrorefinado catalitico

involucra varios procesos y objetivos. Los que seran considerados en este trabajo son:

& hidrogenacion selectiva de compuestos acetilénicos y 1,3-butadieno en cortes de C4 ricos en
n-butenos,

% hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-Cas.

En el primer caso, el objetivo es obtener corrientes libres de compuestos acetilenicos y 1,3-
butadieno atendiendo al uso de los n-butenos como monémeros en la producciéon de polibutenos
y al empleo de 1-buteno como comondmero en la fabricacion de polietileno lineal de baja
densidad. En estos procesos de polimerizacion, la presencia de compuestos acetilénicos y 1,3-
butadieno origina la formacion de productos secundarios que perjudican la calidad de los
productos finales.

El problema de la hidrogenacion selectiva consiste en obtener una conversion casi
completa de acetilénicos y 1,3-butadieno, evitando la hidrogenacion de los n-butenos, o, en el
caso en que la sustancia valiosa sea solo el 1-buteno, que es el de interés directo en nuestro caso,
evitando sus pérdidas tanto por su hidrogenacion como por su isomerizacion.

El sistema de reacciones ocurrente se ilustra en la Fig. I. En este esquema no se ha incluido

al isobuteno que pudiese existir dado que los catalizadores de mayor difusion comercial,
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Introduccion General

empleados en hidrotratamientos selectivos, exhiben una actividad despreciable para la
hidrogenacion e isomerizacion esqueletal del mismo. Por otra parte, en ciertos procesos el
isobuteno es eliminado previamente a través de la produccion de MTBE. Se ha considerado al 1-
butino como el unico representante de los compuestos acetilénicos, solamente a efectos de

mostrar su vinculo con el esquema general de reacciones.

1,3-Butadieno

Y
/ cis 2-Buteno
v N

1-Butino ——> 1-Buteno -—=——1—> trans 2-Buteno

¥

n-Butano

Figura I. Esquema global de reacciones involucradas en la purificacion de
1-buteno

El segundo proceso presentado, la hidrogenacion total de insaturados de cortes de C3-Ca,
tiene como objetivo la purificacion del corte para su utilizacion como propelentes. En este caso
las fracciones de insaturados son pequefias, del orden del 1%, pero disminuyen fuertemente el
valor comercial de la corriente, ya que producen olores desagradables, limitando su uso como
propelente, especialmente en aquellos casos donde el mismo se emplea en aerosoles destinados a
productos de perfumeria o de uso doméstico.

Este proceso es muy exigente con relacion al nivel de conversion a alcanzar, ya que solo
deben quedar trazas de insaturados para potenciar el valor comercial de la corriente, pero por
supuesto tiene menos inconvenientes en cuanto a la selectividad, ya que no hay insaturados
valiosos y, en ultima instancia, se busca que todos desaparezcan. Otro aspecto diferencial es la
presencia, aunque en cantidades menores, de C;, esencialmente propano, pero también pequefias
cantidades de propeno que debe ser eliminado por hidrogenaciéon. De esta forma se modificara
ligeramente el esquema general de la Fig. I, debiendo agregarse la hidrogenacion de propeno a
propano, siendo esta reaccion simple, sin reacciones sucesivas ni colaterales. Asimismo, en estas
corrientes no se encuentra isobuteno, pero si, y con fracciones altas, isobutano, que es el mas

volatil de los Cs.
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ANTECEDENTES Y GENERALIDADES DE LOS PROCESOS DE
HIDROTRATAMIENTO DE CORTES DE C;-C,

Existe una amplia experiencia, tanto en el ambito industrial como de investigacion, en
procesos de hidrogenacion de insaturados en los cortes de C; y C4 por separado para llevar a
cabo una purificacién selectiva (Derrien, 1986). En cambio, es escasa la informacién disponible
en la literatura abierta para la hidrogenacion total de mezclas C3-Cy4. Procesos de hidrogenacion
total de cortes C, se llevan a cabo en ciertas plantas con excesos de H; e insaturados; de esta
forma se pretende obtener una mezcla de butanos que luego se envia a cracking o se vende como
LPG (Torck, 1993). Las tecnologias desarrolladas con este fin (por ejemplo las del I[FP y de
BASF) utilizan catalizadores iguales o muy similares a los de hidrogenacion selectiva. En
consecuencia, para el desarrollo de esta Tesis se ha concebido que la experiencia en los procesos
de hidrogenacion selectiva puede trasladarse al caso de purificacion por hidrogenacion total ya
que, aunque los dos procesos presentados difieren en cuanto a las caracteristicas del producto a
obtener y la importancia de la selectividad, presentan aspectos comunes para su estudio en el tipo
de unidades de reaccion y la operacion de las mismas.

Se describira en primer lugar el marco tecnoldgico de cada proceso. Atento a la diferencia
del volumen de la informacion bibliografica disponible, al pasar a comentar el tipo de catalizador
y discutir los antecedentes de estudios cinéticos, se hara una fuerte referencia a trabajos sobre
hidrogenacion selectiva. Una situacion similar se encuentra al analizar las caracteristicas de las
unidades de reaccion y los modelos matematicos de las mismas. Sin embargo, la informacion
existente para el proceso de hidrogenacion selectiva, sera empleada en el resto de la Tesis en el
proceso de hidrogenacion total.

La revision que se presenta a continuacion esta absolutamente focalizada en los procesos
especificos y tiene por objetivo presentar solamente la informacion mas relevante de
determinados aspectos de los mismos, con el fin de dar un marco general del sistema en estudio.
En los diferentes Capitulos de la Tesis se ampliaran las referencias en la medida que el desarrollo

de la misma asi lo requiera.

Aspectos Generales de los Procesos

& Hidrogenacion selectiva de compuestos acetilénicos y 1,3-butadieno en cortes de Cy4 ricos en

n-butenos,
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La difusion tecnologica de los procesos cataliticos de hidrogenacion selectiva, para
diferentes cortes de hidrocarburos desde C, a Cs, se ha incrementado y, paralelamente, se ha
tornado mas exigente en cuanto a los limites de impurezas permitidos En la actualidad, es usual
encontrar en las refinerias unidades para la purificaciéon de cortes de C4. En la Argentina, Repsol
YPF posee dos procesos de hidrogenacion selectiva en su Polo de Ensenada, destinados a la
obtencién de corrientes de butenos y de 1-buteno de alta pureza, y la empresa PASA lleva a cabo
un proceso de purificacion catalitica de 1-buteno.

La hidrogenacion selectiva ha reemplazado otros métodos de purificacion por numerosas

razones (Derrien, 1986):

& la separacion por destilacion no resulta econémicamente viable frente a los exigentes niveles
de pureza requeridos, debido a que el 1,3-butadieno y el 1-buteno presentan puntos de
ebullicion cercanos;

& se emplea la tecnologia usual de lechos fijos a bajas temperaturas y presiones medias cuya
operacion es simple y requiere bajos costos de inversion y operativos;

% es un procedimiento eficiente dado que, practicamente, no existen limitaciones
termodinamicas para alcanzar los objetivos;

% el desarrollo de nuevos catalizadores ha permitido superar exigentes requisitos de pureza,

manteniendo una operacion estable durante un tiempo prolongado.

Las fuentes de corrientes ricas en n-butenos provienen de las operaciones de “cracking”
térmico o catalitico de hidrocarburos (Boitiaux y colab., 1985a). La composicion de las
corrientes de C4 depende del tipo de “cracking” del cual provienen. Esta composicion y el
objetivo general de la planta determinan los pasos a seguir para el tratamiento de la corriente y la
obtencion de cada compuesto. Cuando la corriente posee un alto contenido de 1,3-butadieno, este
es removido en una unidad de destilacion extractiva a los fines de su recuperacion, empleando
solventes altamente selectivos. De esta manera, se obtiene un primer refinado rico en butenos,
siendo mayoritario el isobuteno. Para la situacion de interés, de acuerdo al objetivo planteado en
la Tesis, esta corriente es empleada para la produccion de MTBE. Luego de este proceso, los
compuestos de mayor valor en la corniente son los n-butenos, que constituyen aproximadamente
un 70% molar de la misma. La hidrogenacion selectiva de impurezas retenidas de los procesos
anteriores, aproximadamente un 1 % molar de acetilénicos y 1,3-butadieno, originara corrientes
de 1-buteno de alta pureza. La obtencion de 1-buteno y 2-butenos grado polimero requiere

disminuir el contenido inicial de dichas impurezas a valores menores a 20 ppm.
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& Hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-Cj.

Los cortes C3-C4 han incrementado sustancialmente su participacion en el mercado de
propelentes para aerosoles, ya que son un sustituto de los CFC que no dafian la capa de ozono.
Sin embargo, y dependiendo del origen del corte, pueden contener sustancias que disminuyan su
valor comercial. En algunos casos pueden ser productos azufrados y, practicamente siempre,
hidrocarburos no saturados. La eliminacion de estos ultimos debe llevarse hasta niveles del orden
de decenas de ppm. Existen algunas alternativas tecnologicas para llevar a cabo esta purificacion.

Mears (1978) presenta una patente de un proceso de purificacion de hidrocarburos
saturados (n-butano, isobutano, propano) en el cual se eliminan los hidrocarburos insaturados
mediante una columna de extraccion liquido-liquido, empleando acido sulfurico concentrado. En
una etapa posterior del proceso los hidrocarburos saturados se vaporizan; asimismo, también se
deben contemplar algunas etapas de purificacion posteriores a la extraccion, para lo cual se
presentan diferentes alternativas, a efectos de obtener un producto final seco y libre de acido
sulfurico.

Otro tipo de proceso de purificacion es descripto, aunque brevemente y con pocos detalles,
por la compafiia Afrox (African Oxygen Limited) para una de sus plantas instaladas en
Sudafrica. En este caso la cornente de propano y butano es purificada en tres etapas: en primer
lugar a través de un lecho de carbén activado, luego a través de un lecho de carbon impregnado y
finaimente a través de un lecho de tamices moleculares.

La alternativa contemplada en esta Tesis es la eliminacion de los hidrocarburos insaturados
por hidrogenacion de los mismos. Esta opcion presenta una serie de atractivos que mottvaron
llevar a cabo su estudio. En primer lugar, las reacciones de hidrogenacion de olefinas pueden
considerarse practicamente irreversibles en las condiciones tipicas de operacion de procesos de
hidrotratamiento, por lo tanto, los niveles a los cuales deben llegar los insaturados pueden
reducirse notablemente a partir de un adecuado disefio y operacion del reactor. Las condiciones
de operacion, similares a las de los procesos de hidrogenacion selectiva, son moderadas. El unico
reactivo adicional, el Hz, se encuentra normalmente disponible en plantas petroquimicas y no
presenta un consumo significativo. Finalmente, los productos de la reaccion son las mismas
sustancias de la corriente que se quiere purificar, por lo tanto, y aunque en una pequefia cantidad,
se incrementa la produccion, pero lo mas importante es que no requiere ninguin proceso adicional

complejo de tratamiento, fuera de separar el exceso de Ha.
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Catalizadores

Los procesos de hidrorefinado destinados a la hidrogenacion selectiva son llevados a cabo
empleando catalizadores que aporten el requisito deseado de selectividad. Es reconocido en la
literatura que, entre los elementos del Grupo VIII, el Pd es el agente mas selectivo para la
hidrogenacién de compuestos acetilénicos y diolefinas (Bond y colab., 1962). Especificamente,
la habilidad del Pd para hidrogenar selectivamente a los compuestos acetilénicos y al 1,3-
butadieno en presencia de los n-butenos, se debe a la preferencia termodinamica del metal a
adsorber los hidrocarburos insaturados de acuerdo al siguiente orden de estabilidad: 1-butino,
1,3-butadieno y n-butenos (Hub y Touroude, 1988). En consecuencia, pequefias cantidades de 1-
butino y 1,3-butadieno seran suficientes para inhibir la adsorcidn y reaccidn de los n-butenos.

Otra caracteristica sobresaliente del Pd es su elevada actividad para la hidrogenacién de
hidrocarburos insaturados y para la hidro-isomerizacion de olefinas. Este comportamiento del Pd
ofrece ventajas y desventajas para los procesos de hidrorefinado.

La elevada velocidad de hidrogenacion de compuestos acetilénicos y 1,3-butadieno es una
caracteristica positiva, pues permite conducir la purificacion de corrientes de n-butenos a bajas
temperaturas. Esta es una ventaja tanto para los procesos de hidrogenacion selectiva como de
hidrogenacién total. En este ultimo caso, donde la selectividad no es un elemento significativo,
es muy importante la capacidad hidrogenante a bajas temperaturas, caracteristica que no se
presenta con otros catalizadores.

En los procesos- de hidrogenacion selectiva la facilidad de hidrogenacion e hidro-
isomerizacion del 1-buteno es perjudicial por cuanto conduce a pérdidas importantes de la
sustancia valiosa. A los fines de obtener una buena selectividad, manteniendo una elevada
velocidad de hidrogenacion de acetilénicos y 1,3-butadieno, se recurre a modificar las
propiedades electronicas del Pd mediante la incorporacion de un segundo metal (Hightower y
colab., 1993; Miura y colab., 1993). La diversificacion de fuentes para la provision de cortes de
Cs, los requisitos de calidad de los productos demandados por nuevas aplicaciones tecnologicas
y la superacion de otras desventajas exhibidas por los catalizadores convencionales de Pd, son
también causas importantes del uso de catalizadores bimetalicos de Pd (Boitiaux y colab.,
1985a). La adicion del segundo metal, ademas de promover la selectividad del catalizador, tiene
por finalidad mejorar ciertas falencias del Pd tales como: sensibilidad al envenenamiento,
formacion de oligomeros, pérdida de metal activo por formacion de complejos hiperestables con

sustancias acetilénicas que lo desprenden del soporte (Boitiaux y colab., 1985a).
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La elevada velocidad de las reacciones del proceso puede, eventualmente, conducir al
desarrollo de significativos gradientes de concentracion en la pastilla catalitica, deteriorando
severamente la selectividad observada. Por ello, los catalizadores comerciales son fabricados con
un bajo contenido de metal activo, con el cual se impregna solo una delgada capa situada sobre
la superficie externa de la pastilla. Estas caracteristicas fueron observadas en todos los
catalizadores comerciales disponibles. Estos presentan capas activas con espesores entre 70-300
um, y contenidos de Pd de 0.3 — 0.05 % en peso. En el caso de hidrogenacion total el problema

no seria de selectividad, sino de un aprovechamiento eficiente del material activo.
Estudios cinéticos
La revision de la informacion cinética se limito esencialmente a catalizadores en los cuales

el matenal activo principal es el Pd. No obstante esta limitacion, existe una diversidad de

alternativas respecto a estudios cinéticos a partir del esquema de la Fig. I:

‘/7

Hay estudios en fase gaseosa o en fase liquida.

» El punto de partida para abrir, aunque sea parcialmente, el conjunto de reacciones de la Fig. I
puede ser el 1-butino, el 1,3 butadieno o el 1-buteno o una combinacién de los mismos.

» Finalmente, aun bajo el rotulo de "estudio cinético", el objetivo de las referencias

bibliograficas analizadas no es siempre el mismo. Las diferencias esenciales suelen ubicarse

en el tratamiento de la informacion experimental recolectada y en la confrontacion de

expresiones cinéticas y sus parametros con los datos experimentales.

Teniendo en cuenta estas consideraciones, es factible afirmar que no se conoce en la
literatura abierta un estudio completo, ni en fase liquida ni gaseosa, de todo el esquema de
reaccion. Sin embargo, al recurrir como antecedente a aquellos estudios que analizaron
parcialmente el esquema mencionado o que brindan una informacion parcial, se encuentra una
valiosa fuente de informacion para abordar este estudio.

Los antecedentes mas relevantes sobre estudios cinéticos, cuya informacion es de mayor
utilidad para el desarrollo de esta Tesis, se resumen a continuacion.

Los estudios en fase gaseosa han sido revisados por Bressa (2001) y comparados con sus
propios resultados. En su estudio experimental emple6 un catalizador comercial, trabajando entre
-8 y 30 °C, en fase gaseosa y con 1-buteno com  ‘nto de partida. En el trabajo se analizaron los
mecanismos de reaccion, se postularon las expres:ones cinéticas y se obtuvieron los parametros

7
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cinéticos de las reacciones de isomerizacion entre los n-butenos y las reacciones de
hidrogenacion de los mismos a n-butano. Dada la magnitud de este trabajo, constituye un punto
de referencia esencial para el desarrollo de esta Tesis, al menos cubriendo una parte del esquema
de reacciones mostrado en la Fig. 1.

Entre los estudios que emplean como punto de partida el 1,3-butadieno se puede mencionar
el de Kripylo y colab. (1975), quienes estudiaron la hidrogenacion de 1,3-butadieno en fase
gaseosa sobre un catalizador comercial de Pd. A partir de la proposicion de un mecanismo
catalitico derivaron una expresion cinética del tipo Langmuir-Hinshelwood, y evaluaron los
parametros cinéticos de la misma. Esta informacion, restringida a la velocidad de consumo de
1,3-butadieno, fue obtenida en un rango de temperatura, 60 — 160 °C, muy superior al habitual de
los procesos industnales.

Por su parte, Goetz y colab. (1996) y Goetz y colab. (1997) investigaron la hidrogenacion
de 1,3-butadieno sobre catalizadores de Pd a 0 °C, determinando parametros cinéticos relativos
correspondientes a las reacciones del 1,3-butadieno y de los n-butenos, cuyas expresiones fueron
derivadas de un detallado mecanismo de reaccion. En estos trabajos no se estudid la influencia
de la temperatura, empleandose catalizadores de laboratorio, con y sin el agregado de un
segundo metal, en este caso Pb.

Schifer y colab. (2000) estudiaron la hidrogenacion de 1,3-butadieno y mezclas de 1-
butino y 1,3-butadieno en fase liquida y gaseosa sobre un catalizador de Pd de tipo "egg-shell".
Las temperaturas de trabajo se ubican entre 60 — 80 °C. El trabajo esta orientado preferentemente
a relacionar las velocidades de reaccion entre 1-butino y 1,3-butadieno, una relacion que es de
crucial importancia en una etapa previa a la aqui considerada dentro del proceso global de
aprovechamiento de cortes C4. Se verifica claramente, a partir de los resultados en fase liquida,
que el 1-butino reacciona antes que el 1,3 butadieno, alcanzando una conversion total cuando la
conversion del 1,3 butadieno no ha llegado al 50%, dependiendo este valor de la presion parcial
de H;. Aunque hay cierta informacion sobre el comportamiento cinético del sistema,
particularmente ordenes de reaccion, no se presenta un conjunto consistente de expresiones
cinéticas y sus parametros.

Probablemente uno de los trabajos que ha cubierto mas ampliamente el estudio de la
hidrogenacion de C4 en fase liquida es la Tesis de Vasudevan (1982), sobre diferentes
catalizadores de laboratorio, ya que en su estudio empled6 como fuente primaria de C4 al 1-
butino, al 1,3-butadieno o al 1-buteno. Las condiciones operativas, temperaturas cercanas a la
ambiente y presiones entre 10 y 20 atm aproximan razonablemente el estudio a las condiciones

de produccion industrial, aunque empleando concentraciones muy altas de insaturados. Los
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resultados obtenidos son interesantes para observar la evolucion de los productos de reaccion en
funcion del tiempo, ya que utilizé un reactor discontinuo.

Boitiaux y colab. (1985b), empleando principalmente datos de la Tesis de Vasudevan,
formularon un cuerpo de expresiones cinéticas para un esquema simplificado del conjunto de las
reacciones de la Fig. I, donde no se incluye el 1-butino, se toma a los 2-butenos como un unico
compuesto y no se considera la hidrogenaciéon de los mismos a n-butano. Aunque desde un punto
de vista cualitativo los resultados son interesantes, no se presenta una evaluacion cuantitativa
verificable de los parametros cinéticos. La informacion es valiosa por la calidad del analisis, pero
no por la posibilidad de aplicarla en un modelo de reactor.

Vergel Hernandez y colab. (1995) determinaron relaciones efectivas entre los parametros
de las expresiones propuestas por Boitiaux y colab. (1985b) para el esquema de reacciones
simplificado, usando un catalizador comercial de Pd. Estas relaciones fueron obtenidas para una
unica temperatura, 40 °C, y no se brinda informacion sobre coeficientes cinéticos o constantes de
adsorcion. En su Tesis Doctoral Vergel Hernandez (1993) brinda alguna informacion adicional,
presentando una estimacion del coeficiente cinético empleado como referencia. Sin embargo, el
valor se obtiene a partir de un reactor de lecho fijo, con flujo ascendente de las fases liquido y
vapor, que no resulta la mejor alternativa para un estudio cinético. Asimismo, se debe destacar
que se postula un unico tipo de dependencia, primer orden para la concentracion de H; en todas
las reacciones, se trabaja con una pastilla de tamafio comercial y no se realiza ninguna
consideracion respecto al transporte de materia interno. En consecuencia, nuevamente no puede
tomarse como una fuente de referencia definitiva sobre los parametros cinéticos de las reacciones
del Esquema de Fig. 1. Debe mencionarse que este no era el objetivo de la Tesis de Vergel
Hernandez (1993) y que los resultados alcanzados fueron de utilidad para los objetivos

propuestos.

Unidades de Reaccion Industriales: tipos de reactor y condiciones operativas

La mayoria de las tecnologias comerciales actuales de hidrogenacion selectiva,
particularmente para corrientes de C,, involucran reactores cataliticos de lecho fijo con flujo
bifasico de vapor y liquido en cocorriente ascendente o descendente (Derrien, 1986).

Inicialmente, se emplearon catalizadores de Ni o Cu con baja actividad hidrogenante,
motivo por el cual los procesos se implementaron a altas temperaturas y en fase gaseosa. El
empleo de catalizadores de base Pd, de elevada actividad, permite llevar a cabo el proceso en

condiciones moderadas de presion y temperatura, y operando en fase liquida, lo cual ofrece
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importantes ventajas. Por un lado, evita los costos de energia asociados a la evaporacion de la
alimentacion liquida y posterior condensacion del efluente. Por otra parte, la fase liquida lava la
superficie catalitica disminuyendo la formacion de oligomeros sobre la misma (Boitiaux y
colab., 1985a).

La operacion se lleva a cabo en el intervalo de temperatura, 30 — 60 °C, correspondiendo la
menor temperatura al inicio de un ciclo operativo en el cual el catalizador no ha sufrido
practicamente efectos de desactivacidn, y presiones moderadas del orden de 10 atm.

En tales condiciones, la mezcla reactiva se compone de una fase liquida, en la cual
predominan los Cs4, con H; disuelto, y una fase vapor formada mayoritariamente por Hz, pero que
contiene una apreciable cantidad de C4 debido a la volatilidad de los mismos. Las cantidades
alimentadas de H, son muy bajas respecto a las del conjunto de hidrocarburos, debido a que las
impurezas que se busca hidrogenar estan presentes en contenidos de aproximadamente 10* ppm.
En consecuencia, la relacion masica de fase liquida a vapor resulta elevada, motivo por el cual la
mayor proporcion de hidrocarburos es transportada en la fase liquida.

En el Polo Petroquimico de Ensenada se encuentran dos Unidades de Reaccion destinada a
la Hidrogenacion Selectiva de cortes Cs. Ambas presentan las caracteristicas descriptas,
diferenciandose en el sentido del flujo, ya que una opera con el flujo bifasico en cocorriente
descendente y otra con el flujo bifasico en cocorriente ascendente y, en parte, en las

caracteristicas del corte alimentado.
Modelos matematicos de las Unidades de Reaccion Industriales

En la bibliografia se han presentado modelos generales de reactores de lecho fijo con flujo
bifasico en cocorriente ascendente o descendente ( Martinez y colab., 1994; Khadilkar y colab.,
1996) y es abundante, aunque no siempre plenamente confiable, la informacion general para
plantear modelos de este tipo de reactores y evaluar los parametros fluidodinamicos y de
transporte que surgen en el modelo (Zhukova y colab., 1990; Saroha y Nigham, 1996).

Sin embargo, es escasa la presentacion de modelos de reactores industriales que traten en
forma especifica la simulacion de reactores de hidrotratamiento de cortes C4 0 mezclas de cortes
C3-C4. Obviamente, tampoco se encuentran analisis especificos del comportamiento del reactor y
de la influencia de las variables operativas sobre su comportamiento.

Entre los antecedentes mas relevantes pueden mencionarse la Tesis Doctoral de Vergel
Hernandez (1993) y el trabajo de Vergel Hernandez y colab. (1995) derivado de la misma. En

estos trabajos se modela un reactor de lecho fijo con flujo bifasico en cocorriente, ya sea en
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modo ascendente o descendente, destinado a la hidrogenacion selectiva de una mezcla donde los
unicos insaturados son 1,3 butadieno y 1-buteno. El modelo se focaliza en representar el
comportamiento de los equipos experimentales empleados, que abarcan sistemas entre escala
banco a piloto. La mayor parte de las condiciones operativas, temperatura, presion,
composiciones, presion parcial de Hy, tamafio del catalizador, se encuentran en el rango de las
empleadas en los procesos industriales, pero obviamente no es asi en cuanto a tamafo del reactor
y caudales de reactivos. El trabajo se limita a estas condiciones de disefio y operativas y no se
intenta extrapolar resultados a condiciones industriales.

Un modelo de un reactor industrial de lecho fijo con flujo bifasico descendente fue
planteado por Bressa (2001) para la hidrogenacion selectiva de un corte de C4, empleando el
esquema de reacciones presentados en la Fig. I. Aqui se llega al modelo de reactor a partir de
retener todas las condiciones geométricas y operativas de un proceso industrial, y analizando
meticulosamente los fenomenos ocurrentes a fin de identificar, en la complejidad del sistema,
cuales de ellos resultan esenciales para una adecuada representacion del proceso. Con este
modelo, se llevo a cabo un detallado analisis de la forma de operacion del reactor, de la

influencia de las condiciones operativas y del tipo de catalizador empleado.
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OBJETIVOS DE LA TESIS

El presente trabajo de Tesis se inicid en el marco de un Proyecto de Investigacion referente
a la simulacion matematica de reactores industriales de lecho fijo con flujo bifasico de vapor y
liquido, aplicados al hidrotratamiento de cortes de C4. En consecuencia, en forma especifica se
pretende llevar a cabo la formulacion de modelos de este tipo de reactores y estudios cinéticos
experimentales destinados a dotar a los simuladores de informacion cinética confiable.

Esta es la segunda Tesis Doctoral encuadrada dentro de este Proyecto. La primera fue la
presentada por el Dr. Sergio P. Bressa (Bressa, 2001) la cual constituye un punto de referencia
primario, dada la continuidad del proyecto.

A partir de la revision de la bibliografia y teniendo en cuenta la tarea previa del grupo de
trabajo, se fijaron los objetivos generales de esta Tesis Doctoral, los cuales para cada proceso

considerado son:

& hidrogenacion selectiva de compuestos acetilénicos y 1,3-butadieno en cortes de Cy4 ricos en
n-butenos

El objetivo particular para este proceso es desarrollar un conjunto de expresiones cinéticas,

y determinar los parametros de las mismas, para la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1,3-

butadieno y 1-buteno, utilizando un catalizador comercial y en condiciones de presion y

temperatura similares a las utilizadas en el proceso industrial, lo que significa operar en fase

liquida.

& hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-Ci.

El objetivo particular para este proceso es desarrollar un modelo matematico para un
reactor de hidrogenacion total de insaturados de un corte C3-C4 y a partir del mismo analizar el
comportamiento del reactor y la influencia ejercida por modificaciones de las condiciones

operativas y de alimentacion.
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ESTRUCTURA DE LA TESIS

En la Primera Parte, que abarca los Capitulos I y II, se desarrollara el analisis de la
performance de un reactor industrial de hidrogenacion total de insaturados de un corte C3-Cs.

En el Capitulo I se presentan las herramientas que conducen a la formulacion del modelo
matematico del reactor. En primer lugar se analizan los resultados de un estudio cinético
realizado sobre un catalizador industrial. Se definié6 como objetivo obtener expresiones cinéticas
sencillas, con parametros efectivos, y no un estudio cinético detallado como se realiza para
hidrogenacion selectiva. El equipamiento y detalles experimentales empleados son los mismos
que para el estudio de hidrogenacion selectiva y se detallan en el Capitulo III, dado que este
altimo estudio resultd determinante para definir tales aspectos experimentales.

Posteriormente se presenta la seleccion del tipo de reactor y su modo de operacion. La
etapa siguiente a esta decision es el planteo del modelo matematico para llevar a cabo la
simulacion del reactor. En un sistema multifasico y con reacciones multiples el modelo
matematico se hace extremadamente complejo si se retienen todos los fenomenos que ocurren en
el reactor; en consecuencia, se llevé a cabo un minucioso analisis previo a fin de retener
solamente aquellos fendmenos que puedan resultar significativos en su comportamiento. Esta
tarea permitio arribar al modelo matematico definitivo del reactor. El Capitulo I se completa con
la seleccion de las correlaciones para evaluar los parametros fluidodinamicos y de transporte que
aparecen en el modelo y del método numérico para la resolucion del mismo.

El Capitulo II esta enteramente dedicado al analisis y discusion de resultados obtenidos
con la resolucion del modelo desarrollado en el Capitulo I. En primer lugar se analiza
detalladamente el comportamiento del reactor para una condicion operativa tipica, a fin de
comprender claramente su funcionamiento. La siguiente etapa es analizar la influencia que
generan modificaciones en las variable operativas o en las condiciones de alimentacion sobre la
respuesta del reactor.

La Segunda Parte, que comprende los Capitulos III — VII, esta dedicada al estudio cinético
en fase liquida de una mezcla de 1,3-butadieno-1-buteno, en condiciones tipicas del proceso
industnal.

En el Capitulo III se describen los aspectos experimentales involucrados en los ensayos
para estudiar el comportamiento de catalizadores comerciales en base a Pd. Dado que la reaccion
transcurre en fase liquida se optd por ensayos de tipo discontinuo. Ademas de una detallada

descripcion del equipo experimental, se describe el protocolo utilizado para llevar a cabo los
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ensayos. Asimismo, y dado que la forma de instalar las muestras de catalizadores se reveloé como
un aspecto trascendente, se probaron diferentes alternativas, las que son discutidas con el fin de:
sustentar la eleccion realizada.

El Capitulo IV esta dedicado a discutir los resultados experimentales obtenidos, con:
diferentes objetivos. En primer lugar se compara el comportamiento de distintos catalizadores
comerciales con el fin de retener uno de ellos para la continuidad del estudio. Un segundo
objetivo es analizar si el equipamiento y el procedimiento experimental descriptos en el Capitulo
IIT introducen limitaciones de transporte, adicionales al nivel interno de las pastillas de
catalizador. Finalmente, se analiza a un nivel esencialmente cualitativo el comportamiento de los
catalizadores comerciales, atento al esquema de reacciones de la Fig. I excluyendo la presencia
de 1-butino, y las implicancias previsibles sobre la operacion de unidades comerciales.

El Capitulo V esta destinado a presentar las herramientas necesarias para llevar a cabo el
analisis cuantitativo de los resultados experimentales. Teniendo en cuenta que la informacion
experimental corresponde a la variacion de la composicion del seno de la fase liquida y se
pretende determinar las expresiones cinéticas intrinsecas, se debe generar el conjunto de vinculos
necesarios para tal finalidad. Una parte importante del Capitulo estd dedicado a presentar un
mecanismo de reaccion que permita formular expresiones cinéticas intrinsecas. Por otra parte,
reconociendo la influencia significativa de la resistencia a la transferencia de materia en el
interior de la pastilla, se vinculan las reacciones superficiales con los procesos de transporte en el
interior de los poros, lo que permite obtener las ecuaciones de reaccion/difusion. Finalmente, se
formulan los balances de materia en el sistema de reaccion experimental, a efectos de relacionar
las velocidades observables de reaccion con los cambios de composiciéon medidos en funcion del
tiempo.

El Capitulo VI esta destinado a la presentacion de un algoritmo para resolver los problemas
de reaccion-difusion empleando un procedimiento automatico para adaptar la grilla de nodos
sobre la cual las velocidades de reaccion son evaluadas. El algoritmo fue concebido para
sistemas de multiples reacciones y fuertes limitaciones difusionales, particularmente cuando la
localizacion de las zonas de altas velocidades de reaccion no puede ser facilmente detectadas. La
necesidad de desarrollar el algoritmo se baso, por un lado, en las caracteristicas previamente
mencionadas del sistema en estudio y, por otra parte, en que las ecuaciones de reaccion-difusion
deben resolverse en un nimero extremadamente elevado de oportunidades al momento de
optimizar la funcion objetivo empleada para ajustar los parametros cinéticos del sistema. Si bien
el sistema desarrollado encontré su motivacion en el sistema estudiado en esta Tesis, su

aplicacion es valida para otros sistemas cataliticos complejos, en la medida en que no existan
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estados multiples.

En el Capitulo VII se presenta el analisis cuantitativo para un conjunto de ensayos
cinéticos practicados sobre el catalizador comercial seleccionado. El objetivo principal es
evaluar la aplicabilidad del modelo cinético presentado en el Capitulo V para interpretar los
datos experimentales obtenidos al emplear como reactivo 1,3-butadieno solo o en presencia de 1-
buteno, a 40 °C, y obtener, a través de la regresion de dichos datos, los parametros de las
expresiones cinéticas. Se realiza una breve presentacion de los criterios y herramientas de
regresion empleados para aj'ustar los parametros cinéticos del modelo asi como un esquema del
ensamble entre los componentes de la modelizacion entre si y con el procedimiento de regresion.
Finalmente, y disponiendo de los parametros cinéticos, es posible analizar en forma cuantitativa
los procesos de difusion y reaccion catalitica en el interior de los poros del catalizador.

En el Capitulo VIII se resefian los principales logros resultantes de este trabajo y se sefialan

aspectos adicionales que ameritarian ser profundizados.
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HIDROGENACION TOTAL DE INSATURADOS
EN UN CORTE C;-Cy

ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DE UN
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Parte [: Hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-C,: anlisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Estudio cinético y desarrollo del modelo de reactor.

I ESTUDIO CINETICO Y DESARROLLO DEL MODELO DE REACTOR

1. INTRODUCCION

En este Capitulo se presentaran las herramientas desarrolladas para analizar el
comportamiento de un reactor de hidrogenacion total de una mezcla C;3-C4, con el fin de purificar
la misma mediante la eliminacion de insaturados, a efectos de obtener propelentes de maxima
calidad.

En el campo de la Ingenieria Quimica una de las vias mas utilizadas para llevar a cabo el
analisis del comportamiento de un reactor es mediante la simulacion del mismo con un modelo
matematico apropiado.

La informacién mas elemental que se requiere para la simulacion de un reactor es conocer
el esquema de reacciones del sistema bajo analisis y las expresiones y parametros cinéticos de las
reacciones ocurrentes. Dado que esta informacion dificilmente se puede obtener en forma
confiable en bibliografia, se llevo a cabo un estudio experimental a fines de disponer de la
misma. El objetivo del estudio experimental fue alcanzar un conjunto, sencillo y representativo,
de expresiones y parametros cinéticos del sistema para incorporar en el simulador del reactor. La
tarea no se orientd hacia la obtencion del mecanismo de reaccion ni a obtener los parametros
cinéticos intrinsecos. En consecuencia, el resultado esperable sera un conjunto racional de
expresiones cin€ticas globales de caracter esencialmente empirico, incluyendo parametros
aparentes, ya que es altamente probable que existan resistencias significativas a la transferencia
de materia dentro del catalizador (ver Parte 11, Cap. V, seccion 4).

Dado que se plante6 trabajar con pastillas de catalizador con su tamafio comercial, los
resultados obtenidos seran aplicables directamente en la simulacion del reactor. De esta manera
no aparecera un analisis explicito de los fendmenos de transporte en el interior de la pastilla
catalitica.

Los procesos de hidrogenacion catalitica de insaturados conducen a trabajar con reactores
trifasicos pero, teniendo en cuenta que los mismos presentan diversas alternativas, en primer
término se presentaran los criterios empleados para seleccionar la operacion con lecho fijo con

flujo en cocorriente ascende
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La siguiente etapa corresponde a la seleccion del modelo de reactor a efectos de obtener la
formulacion matematica del mismo. En esta instancia se define qué modelo fluidodindmico y
qué fendmenos de transporte son retenidos en el modelo.

Asimismo, debe sefialarse que para llevar a cabo la simulacion se requiere disponer de
correlaciones adecuadas para evaluar los parametros fluidodinamicos y de transporte y las
propiedades termodinamicas y de transporte. Esta informacion fue obtenida a través de una
exhaustiva revision bibliografica, seleccionando aquellas correlaciones que aparecen como mas
adecuadas para el sistema y condiciones de trabajo de este estudio.

Disponiendo de la formulacion matematica completa del modelo de reactor se debe
seleccionar el algoritmo de calculo para su resolucion, aspecto que también se expone en este

Capitulo.



Parte 1. Hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Estudio cinético y desarrollo del modelo de reactor.

2. ESTUDIO CINETICO

Aunque el objetivo propuesto en el estudio cinético de la hidrogenacion total de
insaturados difiere del propuesto para la hidrogenacion selectiva (Parte II, Cap. V), existen
innumerables caracteristicas, procedimientos y metodologias comunes o muy similares entre
ambos sistemas. En consecuencia, en esta parte se hara referencia frecuentemente a los Capitulos
de hidrogenacion selectiva a efectos de no reiterar aquellos aspectos que son comunes a ambos

sistemas.
2.1. Parte experimental
2.1.1. Equipo experimental y condiciones operativas

El equipo experimental esta disefiado para llevar a cabo el estudio trabajando en forma
discontinua. Basicamente se trata de la conjuncién de dos operaciones, saturacion del liquido con
hidrogeno y puesta en contacto del liquido saturado con el catalizador solido, las cuales estan
conectadas mediante la recirculacion del liquido. Es esencialmente el mismo dispositivo
experimental empleado en el estudio de hidrogenacion selectiva, en consecuencia los detalles y
las razones de su eleccion se encuentran en el Capitulo III de la Parte II.

El analisis de reactivos y productos se realizo empleando el mismo procedimiento, y en
general las mismas condiciones, que en el estudio de hidrogenacion selectiva. Solamente para
ciertos ensayos se modifico la temperatura de la columna cromatografica a efectos de obtener
una buena separacidén entre sustancias, ya que en dichos ensayos se encuentran algunas
sustancias (propeno, propano e isobutano) que no estan presentes o no son cuantificadas en la
hidrogenacion selectiva.

Se realizaron ensayos con dos tipos de mezclas de hidrocarburos:

a) una mezcla compuesta por n-hexano y una “muestra industrial”, cuya composicion en
fracciones molares porcentuales era: propeno (0.64 %), 1,3-butadieno (0.28 %), 1-buteno (0.62
%) e isobutano (98.46 %). Se cargo una relacién molar 30 % de n-hexano y 70 % de la muestra
industrial. La temperatura de trabajo fue de 40 °C , la presion total de 5.9 atm y la presion parcial
de Hidrogeno de 2.7 atm.

b) una mezcla de n-hexano y 1-buteno, cuya fraccion molar porcentual se vario entre 0.78 % y

422 % . La temperatura se estudio en tres niveles entre 30 y 50 °C , la presion total se vari6
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entre 2 atm y 3.25 atm y la presion parcial de H; entre 1.55 atmy 2.75 atm.

La masa de catalizador se varié entre 0.3 y 0.4 gr en los distintos ensayos, elegidos
teniendo en cuenta la experiencia ganada en el estudio de hidrogenacion selectiva.

El mayor numero de ensayos se realizo a 40 °C, empleandose seis niveles diferentes de
fraccion molar inicial de 1-buteno a fines de obtener informacion sobre la dependencia de las
expresiones cinéticas con las concentraciones de hidrocarburos. Los ensayos a otras temperaturas
se limitaron a una unica fraccion molar de 1-buteno, dado que el objetivo fue hallar la incidencia
de la temperatura para expresiones cinéticas ya definidas.

Los objetivos por los cuales se realizaron ensayos con dos muestras diferentes se

analizaran en la seccién 2.2.1.
2.1.2, Catalizador y materiales empleados

En el estudio se empled un catalizador comercial (en lo sucesivo se utilizara la

denominacion TRI para referirse al mismo) cuyas caracteristicas esenciales son:

Geometria : trilobular

Tamafio promedio: longitud : 4 mm ; didmetro de cada lobulo: 1 mm
Volumen estimado : 9.40 mm3

Area externa estimada : 25.13 mm?2

Volumen de poro: 0.45 — 0.55 cm3/gr

Densidad (catalizador) : 0.82 gr/cm3

Densidad (de lecho) : 0.45 gr/cm3

Metal activo: Paladio

Contenido de Pd (declarado por el proveedor): 0.30 % p/p
Contenido de Pd (medida propia, CINDECA): 0.45 % p/p

Impregnacion del material catalitico: en capa superficial = catalizador “egg-shell”

Las muestras de catalizador fueron tratadas previamente a los ensayos empleando una
mezcla de N, e H;, realizando una reduccion suave en condiciones analogas a las utilizadas en
hidrogenacion selectiva (Parte 11, Cap. 111, seccién 4.1).

En la practica el catalizador se cortd axialmente en tres partes para facilitar su carga y
disposicion en el reactor que tiene 4" de diametro externo. Se asume que este corte no mejora la

eficiencia del catalizador, ya que el aporte de los extremos en estos catalizadores no es altamente
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significativo y esencialmente el “camino” de las sustancias dentro de la zona de material activo,
que es en sentido radial, no se modifica.

Todos los otros materiales empleados, salvo la “muestra industrial” mencionada en la
seccion 2.1.1., son analogos a los utilizados en hidrogenacion selectiva (Parte II, Cap. III). Las
etapas de purficacion de reactivos son analogas a las empleadas en hidrogenacion selectiva. La
“muestra industrial” se pasd por un tamiz molecular de Zeolitas 11X + SA previamente a su

carga al reactor.

2.2. Analisis de resultados y obtencion de expresiones cinéticas

Teniendo en cuenta el objetivo planteado para el estudio experimental, obtener expresiones
cinéticas para incorporar en el simulador del reactor de hidrogenacion total, se busco limitar la
cantidad de ensayos sin perder confiabilidad en las expresiones que resultasen del analisis. Este
objetivo se pudo alcanzar teniendo presente en el andlisis de resultados la informacion
bibliografica y fundamentalmente estudios previos de hidrogenacion de olefinas en fase gaseosa
(Bressa, 2001) y los estudios de hidrogenacion selectiva presentados en los Capitulos IV, Vy
VII de la Parte II. Estos conocimientos se tendran particularmente en consideracion en el analisis

que se presenta a continuacion.

2.2.1. Discusion de resultados y esquema cinético

La informacion y experiencia en hidrogenacion selectiva indican que habiendo diolefinas y
monoolefinas de igual numero de carbonos, por ej. 1,3-butadieno y n-butenos, la diolefina se
hidrogena en primer lugar (Parte II, Cap. V, seccion 2). En consecuencia, esta informacion es util
para definir qué compuestos pueden eliminarse mas rapidamente en una mezcla C3;-C4 con
insaturados, empleando catalizadores similares a los de hidrogenacion selectiva. Sin embargo, se
debia determinar como era el orden de hidrogenacion de las olefinas entre si y de insaturados con
diferente nimero de carbonos. Con los ensayos empleando la “muestra industrial”’, que
presentaba propeno, 1-buteno y 1,3-butadieno se infiri6 la secuencia de hidrogenacion y la
relacion entre las constantes cinéticas de las reacciones de consumo de 1,3-butadieno y propeno
respecto de la desaparicion de 1-buteno.

En la Fig. 1 se muestra la variacion de la conversion de propeno y 1,3-butadieno con el

tiempo y en la Fig. 2 la variacion de ppm de insaturados totales de C; y de Cq.
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Figura 1: Conversion de 1,3-butadieno (BD) y propeno (PE) en funcién del tiempo de reaccion.
Ensayo con la mezcla a) (seccion 2.1.1.), T =40 °C.
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Figura 2: Variacion del contenido de insaturados C3 y C4 en funcion del tiempo de reaccion.
Ensayo con la mezcla a) (seccion 2.1.1.), T =40 °C.
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Es evidente que el 1,3-butadieno sera el primero en hidrogenarse, antes que los n-butenos,
como ya se conocia, pero también antes que el propeno. Por su parte, este ultimo se hidrogena
previamente al conjunto de n-butenos. En la composicion inicial de la “muestra industrial” no
hay 2-butenos, pero los mismos se forman por hidrogenacion del 1,3-butadieno y por
hidroisomerizacion del 1-buteno (Bressa, 2001).

La informacién propia y de bibliografia indica que las reacciones de hidrogenacion pueden
considerarse irreversibles, mientras que las de isomerizacion entre los n-butenos deben
considerarse como reversibles (Bressa, 2001). Con esta informacion es factible arribar al

esquema de reacciones presentado en la Tabla 1.

Tabla 1: Esquema de reaccion propuesto.

PE —» PA

cBE

BD BA

v

tBE

Asimismo, y teniendo en cuenta que en este proceso se busca la hidrogenacion hasta
niveles muy Abajos de todos los insaturados, las etapas que aparecen mas significativas para su
estudio son las de isomerizacion e hidrogenacion de n-butenos, dado que son las sustancias mas
dificiles de eliminar. Al producirse la desaparicion de las mismas es esperable que ya se hayan
consumido el propeno y el 1,3-butadieno, los cuales por otra parte solo aparecen como reactivos
en el esquema de reacciones presentado. En consecuencia, se considerd que la mejor alternativa
para el estudio cinético era profundizar el analisis del comportamiento de los n-butenos,
estudiando directamente la hidrogenacion e hidroisomerizacion del 1-buteno, empleando la
mezcla b) (seccion 2.1.1.) que permite una mayor facilidad de manipulacion y definicion de

condiciones iniciales que la “mezcla industrial”.
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Figura 3: Comparacion de datos experimentales con los valores predichos a partir del modelo
cinético de la variacion de las fracciones de 1-buteno, cis 2-buteno, trans 2-buteno
y n-butano con el tiempo. Ensayo mezcla b) (seccion 2.1.1.),T = 40°C, py2= 1.55 atm.

Figura 4. Comparacion de datos experimentales con los valores predichos a partir del modelo
cinético de la variacion de las fracciones de 1-buteno, cis 2-buteno, trans 2-buteno y

n-butano con el tiempo. Ensayo mezcla b) (seccion 2.1.1.), T = 40°C, py; = 1.55 atm.
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Las Figs. 3 y 4 presentan la variacion de composiciones tipica que se encuentra al llevarse
a cabo la hidrogenacion de 1-buteno. El 1-buteno se hidrogena a n-butano y simultaneamente se
produce la hidroisomerizacion, generando los 2-butenos. Invariablemente se produce una mayor
cantidad de isomero trans que de cis. Llegado a ciertos niveles de fraccion molar de 2-butenos y
de 1-buteno, los 2-butenos comienzan a hidrogenarse hasta alcanzar un instante en que la
velocidad de produccion y consumo se igualan, dando lugar a un maximo en la fraccion molar de
2-butenos. La ubicacion temporal del maximo es practicamente la misma para ambos 1sOmeros
de 2-buteno. A partir del maximo disminuyen las concentraciones de 2-butenos, verificandose
que el que se elimina mas lentamente es el isomero trans. Este comportamiento se encontro para
todas las condiciones operativas estudiadas, variando la composicion inicial, presion parcial de
hidrogeno o temperatura y es coincidente con los resultados de Bressa (2001) en fase gaseosa. El
1-buteno siempre se elimina mas rapidamente que los 2-butenos, sin embargo esta evidencia no
garantiza que su velocidad de hidrogenacion sea mayor. Termodinamicamente esta favorecida la
formacion de los 2-butenos, en consecuencia el 1-buteno se consume por hidrogenacion e
isomerizacion, mientras que para los 2-butenos, atento a los niveles de concentracion estudiados,

la unica forma de eliminacién es por su hidrogenacion a n-butano (Bressa, 2001).

0.6
_Xi_ o ¢BE
XIOBE

045 }

03 t

0.15 }

o)
O 1 1 ] 1
0 ] 2 3 4 5

0
X IBE
Figura 5: Influencia de la fraccion molar inicial de 1-buteno en el maximo de la fraccion molar

de cis y trans 2-buteno en funcion del tiempo.
Ensayo con la mezcla b) (seccion 2.1.1.), T =40°C, puz= 1.55 atm
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A partir del conjunto de ensayos a 40 °C , para diferentes fracciones molares de 1-buteno
inicial, se observd que los maximos alcanzados por los butenos se incrementaban al aumentar la
fraccion molar inicial de 1-buteno por encima del aumento debido a la mayor concentracion

inicial de 1-buteno. En la Fig. 5 se representa la fraccion molar maxima observada, relativa al

valor inicial de 1-buteno (x;/xgg ), para cada uno de los 2-butenos en funcion de la fraccion

molar inicial de 1-buteno. Aunque estos no son estrictamente el maximo, dado que la extraccion
de medidas es discreta, muestran una clara tendencia que sugiere que la velocidad de las
reacciones de isomerizacion aumentan mas que las de hidrogenacion al incrementarse la fraccion
molar de 1-buteno. Para comparar las velocidades de isomerizacioén e hidrogenacion de 1-buteno
se analizaron las velocidades iniciales evaluadas a partir de los datos experimentales. Teniendo
en cuenta la metodologia experimental los valores de velocidad inicial no pueden utilizarse para
llevar a cabo un ajuste de parametros experimentales, ya que pueden presentar errores debido a
los bajos niveles de concentracion de productos (en este caso 2-butenos y n-butano), pero si

pueden brindar una informacién cualitativa de valor.

5.0E-04 0.9
O Rigg
® (Rs+Ro)/Rpp |
0.75
4.0E-04 | A Ry/Ripg
1 0.6
3.0E-04 }
1 0.45
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0.15
0 J - 0
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Figura 6: Influencia de la fraccion molar inicial de 1-buteno sobre las velocidades de
hidrogenacion y de isomerizacion de 1-buteno iniciales (valores relativos a la
velocidad inicial de consumo total de 1-buteno) y sobre la velocidad inicial de
consumo total de 1-buteno.

Ensayos con la mezcla b) (seccion 2.1.1)), T =40°C, pyz=1.55 atm
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En la Fig. 6 se presentan las velocidades de hidrogenacion y de isomerizacion de 1-buteno
iniciales relativas a la velocidad inicial de consumo total de 1-buteno en funcion de la fraccion
molar inicial de 1-buteno, asi como la propia velocidad inicial de consumo total de 1-buteno.
Claramente se desprende que la influencia de la fraccion molar inicial de 1-buteno sobre los
procesos de hidrogenacion e isomerizacion es diferente. Estos resultados resultan de utilidad al

momento de plantear las expresiones cinéticas.

2.2.2. Expresiones cinéticas y regresion de los resultados experimentales

Como se indicara en los objetivos planteados para este estudio cinético, se buscéd alcanzar
expresiones cinéticas simples y representativas del sistema que tienen un caracter empirico, sin
embargo, no se postulo un ajuste a través de expresiones de tipo “ley de potencia”, sino que se
consider6 mas apropiado incorporar en las formas de las expresiones caracteristicas cinéticas
derivadas de los resultados obtenidos, especialmente con la mezcla b), y/o de estudios de
hidrogenacion selectiva. De esta forma, las expresiones cinéticas se postularon teniendo en
cuenta que:

* Las reacciones de hidrogenacion se pueden considerar como irreversibles, mientras que las de
isomerizacion son reversibles.

* Para todas las reacciones de hidrogenacion se adopto el mismo tipo de expresion cinética, de
tipo Langmuir-Hinshelwood, sin discriminar en cuanto a la adsorcion de olefinas y diolefinas
entre si, de tal manera que en el denominador aparece una unica "constante global de adsorcion”,
afectada por la fraccion molar total de insaturados. Si bien realmente las constantes de adsorcion
son diferentes (Parte II, Cap. VII, seccion 4; Vergel Hernandez, 1993), a efectos de minimizar el
numero de constantes y teniendo en cuenta que se estudia una hidrogenacion total, se juzgo
adecuado utilizar una expresion mas sencilla. La diferencia en la fuerza de adsorcion de cada
sustancia se manifestara Unicamente en las diferentes constantes cinéticas, aunque no en forma
explicita.

* Las expresiones de isomerizacion se pueden tomar simplemente como una reaccion de primer
orden reversible. De esta manera, las expresiones para las hidrogenaciones e isomerizaciones
presentan una diferencia que busca captar las observaciones que se desprenden de los resultados
presentados en las Figs. Sy 6.

* Las constantes de equilibrio no se incorporaron como un parametro de ajuste, a fin de

minimizar el namero de los mismos, y se calcularon a partir de informaciéon termodinamica
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(Reid y colab., 1987).

* En cada ensayo la fraccion molar de hidrogeno en el liquido es practicamente constante, la
influencia del hidrogeno se manifiesta a partir de los ensayos a diferentes presiones totales. Se
verifico que las velocidades de reaccion de hidrogenacion dependen de la presion parcial de
hidrogeno, practicamente con un orden uno, en cambio las velocidades de reaccion de
isomerizacion no varian con la presion parcial de hidrogeno.

El conjunto de expresiones cinéticas resultantes se presenta en la Tabla 2, de acuerdo al
esquema cinético de la Tabla 1. A partir de estas expresiones, y considerando que la ley de
Arthenius es valida para representar la dependencia de las constantes cinéticas con la
temperatura, es posible regresionar los datos experimentales para obtener los parametros

cinéticos.

Tabla 2: Expresiones y parametros cinéticos.

R, =kj Xpp X/ (1 K, %) R, =Kk xgp Xy / (11K, )
R3 - k; XBD xH2/ (] +Kad xm) R4 = ki XBD XHZ/ (] +Kad xln)
R = ks Xype Xp R = ks X g Xpp R. = k7 X Xi

: 1+K,, x, ¢ 1+K,; x,, ’ 1+K,, x,
Ry =kg [X)pe - Xz /K 2] Ry =k; [Xpg - X /K1)
k°, = 282236 kmol /kg s E, =21.893 10° J/mol
k°, = 2539.99 kmol /kg s E, =21.893 10° J/mol
k> = 1015.90 kmol /kg s E; =21.893 10° J/mol
k°,= 1524.08 kmol /kg s E,=21.893 10° J/mol
k°% = 0.2454 kmol /kg s Es = 18.837 10° J/mol
k%= 0.5205 kmol /kg s Es = 19.053 10° J/mol
k° = 102847 kmol /kg s E:=21.893 10° J/mol
k° = 23.228 kmol /kg s E¢ = 10.882 10° J/mol
k°,= 43.534 kmol /kg s E,;=13.201 10° J/mol
K,:75

‘Teniendo en cuenta que los ensayos experimentales se obtienen con un procedimiento
discontinuo, la informacioén disponible en cada ensayo es la composicion en fase liquida, para un
conjunto de tiempos de reaccion, expresada como la fraccion molar x; de cada sustancia j, que es
un hidrocarburo reactivo o producto de reaccion. Dado que la velocidad de recirculacion es muy

alta, se asumio que todo el conjunto de lecho y tanque con burbujeo se encuentran esencialmente
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a la misma composicion (Parte II, Cap. IV, seccion 3.2). Esta condicion requiere que la
conversion por paso en el lecho sea muy pequefia, lo cual fue verificado para el H,, que es la
sustancia critica en este sentido dada su baja solubilidad, a partir de los valores experimentales
de caudal de recirculacion y velocidades iniciales de reaccion. En consecuencia, las ecuaciones
de conservacion para las especies j en cada ensayo pueden expresarse como:

dx,
NTI=-MC RJ- (1)

donde R, es la velocidad observada de produccion o consumo de la especie j por unidad de masa

de catalizador M. . Esta expresion desprecia la cantidad de j en fase vapor y supone Nt constante
en todo el transcurso de la operacidn, suposiciones logicas teniendo en cuenta el sistema de
trabajo. El sistema de ecuaciones (1) puede ser integrado numéricamente con un método
adecuado para resolver un sistema de ecuaciones diferenciales de primer orden.

Las R; en las ecuaciones (1), que pueden obtenerse a partir de las expresiones de la Tabla

2, se expresan en funcion de las fracciones molares en la superficie externa de la pastilla

catalitica xj .

Las expresiones (1) son aplicables a los hidrocarburos pero no al H;, ya que la fraccion
molar del mismo es constante en cada ensayo, pero es necesario conocer su valor ya que aparece
en las reacciones de hidrogenacion (Tabla 2). La fraccion molar de H, fue evaluada a partir del
valor conocido de la presion parcial de H;, asumiendo equilibrio de fases. Con este fin se
emplearon ecuaciones de estado de Soave-Redlich-Kwong con reglas de mezclado MHSV (Dahl
y colab., 1991) y parametros UNIFAC modificados (Larsen y colab., 1987).

Se verifico que la influencia de la resistencia a la transferencia de materia entre el seno del
liquido y la superficie del catalizador era despreciable, siendo siempre inferior al 10 %. La
verificacion se realizo a partir de las velocidades de reaccion iniciales obtenidas en los ensayos
experimentales b) (seccion 2.1.1.), que son las maximas velocidades de reaccion observadas y
por lo tanto las condiciones donde la resistencia a la transferencia de materia puede ser mas
importante. Se evalud tanto la caida en concentracion del 1-buteno como del H;, a partir de la
expresion;

s

X.
- =L = 8(

X;

Vllq

2
ATK) (2

dx 1
-0 DGy
siendo j = k = 1-buteno para evaluar la caida de concentracion del 1-buteno y j = Hy y k = n-
butano para evaluar la caida de concentracion del H;. Viiq es el volumen total de liquido y Ar el
area total de transferencia.
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La velo.cidad inicial para el H; se evaluo a partir de la velocidad de generacion de n-
butano, mientras que para el 1-buteno se evalué directamente su velocidad total de desaparicion,
tanto por hidrogenacion como por isomerizacion, por lo tanto 3 = 1 parael H y 8 = -1 para el 1-
buteno.

Se utilizo la correlacion de Gunn (1978) para calcular los coeficientes de transferencia de
materia (Parte II, Cap. IV, seccion 3.2). Dado que la mezcla era practicamente n-hexano puro,
directamente se emplearon los valores de viscosidad y densidad del mismo. Los valores de
difusividad fueron los mismos que se utilizaron en el estudio de hidrogenacion selectiva (Parte
II, Cap. IV, seccion 3.2). El Rep resulto igual a 862.13, dado que la velocidad de recirculacion
fue diferente a las empleadas en el estudio de hidrogenacion selectiva. La porosidad fue de
0.525, evaluada con la correlacion de Dixon (1988). Los coeficientes para el H, y el 1-buteno

resultaron respectivamente:

Ky, = 19.906 10* m/ s Kipg = 8.00810°m/s

Empleando los valores mas altos de velocidades iniciales, las fracciones molares en la

superficie del catalizador resultaron:

xiz = 0929 x, Xor = 0.969 X,
Lo que permite afirmar razonablemente que es factible despreciar la resistencia a la transferencia
de materia en el analisis global de cada ensayo. La infima influencia de la resistencia a la
transferencia de materia puede atribuirse a la alta velocidad de recirculacion del liquido.

La regresion de los datos experimentales, a fin de obtener la mejor estimacion de los
parametros cinéticos aparentes, se realiz0 empleando el paquete de rutinas GREGPACK
(Stewart y colab., 1992), utilizando su modo multirespuesta. Dentro de este paquete se encuentra
la rutina DDASAC con la cual se llevo a cabo la integracion de las ecuaciones (1).

Como resultado de la regresion de los datos experimentales se obtuvieron los parametros
de la Tabla 2. Las energias de activacion de las hidrogenaciones de propeno y 1,3-butadieno se
adoptaron iguales a los valores calculados para la hidrogenacion de 1-buteno. En el rango de
trabajo no se verific6 una variacion significativa de la "constante global de adsorcion" con la
temperatura, por esa razon no se expresa un valor para la entalpia de adsorcion de la misma.

Teniendo en cuenta que los valores obtenidos de energias de activacion son aparentes ya
que los parametros cinéticos incluyen efectos difusionales, las energias de activacion reales
deberian ser el doble que los valores indicados en la Tabla 2. En consecuencia, las energias de

activacion resultan en valores del orden de 43000 J/mol para la hidrogenacion de los compuestos
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originalmente presentes en la mezcla y de 38000 J/mol para las isomerizaciones. Estos son
valores comparables a los indicados por Boitiaux y colab. (1985b), quienes sefialan que en el
proceso de hidrogenacion selectiva, empleando un catalizador con Pd como maternial activo,
todas las reacciones tienen energias de activacion similares y en el orden de 38000 a 42000
J/mol. Solamente los valores obtenidos para las energias de activaciéon de las hidrogenaciones de
los 2-butenos resultan menores, pero estos valores no son comparables con los reportados por
Boitiaux y colab. (1985b), porque estos autores al estudiar hidrogenacion selectiva, no analizan
la hidrogenacion de los 2-butenos.

En las Figs. 3 y 4 se presenta la comparacion de resultados experimentales y el predicho
empleando las expresiones y parametros cinéticos de la Tabla 2. Se observa un ajuste razonable,
atento al objetivo buscado y la simplicidad de las expresiones propuestas, lo que permite
asegurar que se dispone de una informacion ciné€tica suficientemente confiable como para

incorporar en el simulador del reactor.
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3. SIMULACION DE UN REACTOR INDUSTRIAL

Para poder llevar a cabo la simulacion de un reactor industnial mediante la resolucion de un
modelo matemitico se deben satisfacer una sene de condiciones de tal manera de asegurarse, con
la mayor confiabilidad posible. que los resultados que se obtengan sean representativos del
sistema estudiado Estas condiciones no estan rigidamente determinadas en etapas sucesivas,
existiendo un fuerte vinculo entre diferentes aspectos del analisis

En este caso. donde previsiblemente se deberan poner en contacto tres fases, obviamente la
pnmera etapa es definir como sera la puesta en contacto entre dichas fases, lo que conduce a la
seleccion del modo de operacion del reactor

La siguiente ectapa es definir cual sera el modelo de reactor que se debe plantear,
particularmente a través de la seleccion del modelo de flujo de cada fase y de los mecanismos de
transporte que deban incorporarse En esta instancia es necesanio definir algunas caracteristicas
del sistema y llevar a cabo la evaluacion de ciertos parametros mediante las correlaciones
disponibles

Seguidamente se deben plantear las ecuaciones representativas del modelo matematico,
definir la seleccion de correlaciones para la evaluacion de parametros fluidodinamicos y de
transporte, para el calculo de propiedades de los fluidos y la metodologia para el calculo del
equilibno de fases que no han sido evaluados en etapas previas. En esta instancia se da por
descontado que se dispone de la informacion cinética a incorporar en el simulador.

Finalmente se debe definir el método de resolucion del modelo postulado.

A continuacion se descnbiran los pasos seguidos para alcanzar un simulador del reactor

industnal.

3.1. Seleccion del modo de operacion

Existen numerosas alternativas para la puesta en contacto de las tres fases, solido catalitico,
liqudo y vapor, existentes en el sistema. Probablemente la division mas significativa entre las
diferentes alternativas esté dada por el comportamiento de la fase solida, la cual puede tener una
posicion espacial definida en el reactor, conduciendo a los reactores cataliticos de lecho fijo, o
puede tener una posicion espacial vanable en el tiempo, dando lugar a diversas alternativas,
como los lechos moviles, fluidizados, con agitaciéon mecanica, etc., (Vergel Hernandez, 1993).

La comparacion entre las diferentes alternativas ha sido analizada en diversas revisiones,
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particularmente desde un punto de vista cualitativo (Gianetto, 1986, Zhukova y colab., 1990;
Saroha y Nigham, 1996). Por simplicidad los reactores de lecho fijo aparecen como la primera
opcion, salvo que presenten desventajas evidentes. Por otra parte, dos caracteristicas del sistema
en estudio refuerzan tomar la opcion del reactor de lecho fijo: la liberacion de calor no es muy
alta debido a que se deben eliminar impurezas, y por lo tanto su concentracion es relativamente
baja, lo que no conducira a un sistema donde el control de temperatura sea crucial; asimismo, y
dado que se pretende llegar a un contenido muy bajo de insaturados, se deben alcanzar muy altas
conversiones, para lo cual es recomendable que el flujo de fluidos sea de tipo piston, condicion
que tienden a satisfacerla en forma mas aproximada los reactores de lecho fijo.

Definida la opcion del lecho fijo, al existir dos fases fluidas existen tres alternativas de
operacion de las mismas:
¢ Contracorriente
¢ Cocorriente descendente (reactores trickle-bed o downflow)
¢ Cocormriente ascendente (reactores upflow)

La operacion en contracorriente, que puede ser de interés en ciertas situaciones, tiene
limitaciones en sistemas cataliticos y no es frecuentemente empleada (Zhukova y colab., 1990).
La operacion en lecho fijo, con cocorriente, es ampliamente utilizada para el tratamiento de
procesos similares al propuesto, como los de hidrogenacion selectiva (Vergel Hernandez, 1993,
Bressa, 2001). Sin embargo no esta tan claramente definido si es mas conveniente operar con los
flujos de gas y liquido en forma ascendente o descendente, y por lo tanto la toma de decision
amerita discutir su fundamentacion.

Ambas alternativas se encuentran en reactores industriales de hidrogenacion selectiva
destinados a la purificacion de 1-buteno (operacion downflow) o de isobutileno (operacion
upflow) instalados en el polo petroquimico de Ensenada (Argentina), con fluidos, catalizadores y
condiciones operativas muy similares a las del proceso en estudio.

Las ventajas relativas de cada modo de operacion han sido analizadas por diversos autores
(Ramachandran y Chaudhari, 1983, Gianetto, 1986). Sin embargo, la mayor parte de los criterios
son cualitativos e indican tendencias generales, aunque para un sistema y condiciones definidas
pueden ser aplicados con suficiente consistencia como para evidenciar la ventaja de algun tipo de
operacion, como sefialan Herrmann y Emig (1998) al elegir el modo de operacion ascendente.

Saroha y Nigham (1996) presentan una tabla con la comparacion de los rangos de valores
tipicos de un conjunto de caracteristicas para reactores con flujos ascendente o descendente. Los
rangos presentados son en general muy similares, encontrandose la mayor diferencia en los

valores de retencion. La retencion de liquido suele ser mucho mas alta en reactores con flujo
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ascendente que descendente. Dado que la porosidad del lecho no depende del modo de operacion
es obvio que una relacion inversa a la de la retencion liquida es la encontrada para la retencion
de la fase vapor. No obstante esta es una caracteristica de los modos de operacion, pero no
significa una ventaja o desventaja en términos absolutos sino que es relativo al sistema en
estudio.

Teniendo en cuenta la informacion disponible, se puntualizaran las principales diferencias
entre los dos modos de operacion, vinculandolas directamente con el sistema en estudio,

buscando la diferenciacion que permita seleccionar un modo de operacion.

» Distnbucion de liquido

Para alcanzar una distribucion radial uniforme de liquido es claramente mas conveniente la
operacion en cocorriente ascendente que en cocorriente descendente, ya que es practicamente
imposible que se produzcan canalizaciones como pueden encontrarse en la operacion
descendente. Aunque esta es una caracteristica general, ha sido estudiada en un sistema muy
similar al aqui empleado por Vergel Hernandez (1993) quien analiz6 ambos modos de operacion
para el proceso de hidrogenacion selectiva de una mezcla Cy4, concluyendo que era beneficiosa la

operacion en cocorriente ascendente,

» Eficiencia de mojado

La eficiencia de mojado es una caracteristica de reactores trifasicos de lecho fijo que ha
sido largamente analizada (Martinez y colab., 1994), particularmente en reactores con flujo
descendente. Pueden distinguirse tres niveles en los cuales evaluar la eficiencia de mojado: en
todo el reactor, en el exterior de la pastilla catalitica y en el interior de la pastilla catalitica.

Una baja eficiencia de mojado en todo el reactor esta directamente asociada a una mala
distribucion de liquido, con la posibilidad de canalizaciones o caminos preferenciales del liquido
y por lo tanto zonas que estén mal irrigadas o sin irrigacion. Este problema puede encontrarse en
flujo descendente pero dificilmente en flujo ascendente.

La eficiencia de mojado en el exterior de la pastilla es la relacion entre la superficie de
pastilla que estd mojada eficientemente (con una renovacion permanente de liquido) respecto a la
superficie externa de la pastilla. No obstante tener una adecuada distribucion radial de liquido,
pueden existir problemas en la eficiencia externa de mojado en la pastilla. Este fendmeno se
verifica en sistemas con muy baja velocidad de liquido y estd determinado por no tener la
superficie externa de la pastilla una renovacion adecuada del liquido que esta en contacto con la

misma o que se produzcan canalizaciones locales que provoquen que una parte de la superficie
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externa de la pastilla esté practicamente en contacto con el vapor.

La eficiencia de mojado interna se define como la relacion entre el volumen de poros lleno
con liquido respecto al volumen total de poros. Se produce por una muy baja eficiencia de
mojado externa, eventualmente acompaiiada por la vaporizacion del liquido en el interior de los
poros, por ejemplo debido al calor liberado por reaccion. Es bastante frecuente considerar que
por capilaridad el interior de los poros esté lleno de liquido.

En reactores con flujo ascendente, y vinculado con los altos valores de retencion liquida y
buena distribucion radial de liquido, puede considerarse que el mojado externo y como
consecuencia interno, es total. Solo en algunos casos (Goto y colab., 1993), se ha considerado
que las burbujas pueden estar en contacto con el catalizador y disminuir ligeramente la eficiencia
de mojado, pero normalmente en valores superiores a 0.9.

En reactores con flujo descendente se han estimado eficiencias de mojado externa mucho
menores que 1 (Lemcoff'y colab., 1988, Martinez y colab., 1994).

Las consecuencias de una baja o media eficiencia de mojado en este sistema son:

a) Dado que las reacciones de hidrogenacién son exotérmicas y la mezcla vaporiza
facilmente, pueden generarse algin punto caliente y seco en el reactor (aunque nunca
como para temer un disparo del reactor, teniendo en cuenta el nivel de insaturados
presente), que no es conveniente. En presencia de insaturados de Ci, para estos
catalizadores, es recomendable no trabajar en fase vapor, ya que tiende a provocar
depositos de oligobmeros y por dicha razén se opera en fase liquida (Derrien, 1986).
Aunque es imposible que todo el reactor tenga esta condicion, es conveniente que no la
sufra ningiin punto del mismo.

b) La existencia de zonas externas “secas” en la pastilla del catalizador modifica el acceso
de reactivos, originalmente en fase liquida o gaseosa, al interior del catalizador. Cuando
el reactivo controlante esta en fase vapor, una zona externa seca de la pastilla disminuye
las resistencias externas, pudiendo aumentar la velocidad de reaccion, en cambio si el
reactivo controlante esta en fase liquida, una zona externa seca limita el acceso del
reactivo controlante, disminuyendo la velocidad de reaccion (Lemcoff y colab., 1988).
Khadilkar y colab. (1996) compararon el comportamiento de un reactor operando con
flujo en cocorriente ascendente o descendente y demostraron que la conveniencia de uno
u otro modo de operacion depende de la ubicacion original del reactivo controlante. Para
reactivo controlante en fase vapor puede ser conveniente la operacion descendente, ya
que alli se encuentran condiciones con eficiencia de mojado sustancialmente menor que

uno;, en cambio, para reactivo controlante en fase liquida es mas conveniente la operacion
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con flujo ascendente. Los autores presentaron el siguiente criterio (expresado aqui en

funcion de los compuestos del sistema en estudio)

D, Xx
y, = e Xue 3)
b Dy, Xy,

donde HC representa todos los insaturados presentes en el sistema y que, definiéndolo
adecuadamente, permite tomar b = 1. Es conveniente la operacion con flujo ascendente
cuando yx<< 1y con flujo descendente cuando yg >> 1.

En el proceso de hidrogenacion en estudio, aunque los hidrocarburos volatilizan
parcialmente, originalmente se encuentran en fase liquida y el H, originalmente en fase
vapor, por lo tanto se puede aplicar el criterio de Khadilkar y colab. (1996). Como se vera
posteriormente, la concentracion de hidrocarburos insaturados disminuye fuertemente a
lo largo del reactor, mientras que la concentracion de H,, aunque disminuye, lo hace
mucho mas suavemente, salvo muy cerca de las condiciones de entrada. Los resultados
alcanzados (teniendo en cuenta las condiciones que se veran en la seccion 3.2.) se
resumen en la Tabla 3. Se verifica que en la zona de entrada, hasta aproximadamente 0.50
m, no existe una tendencia definida ya que y i es cercano a 1, pero luego definitivamente
es Yk << 1, lo que sugiere fuertemente que resulta mas conveniente el modo de operacion

ascendente.

Tabla 3: Aplicacion del criterio de Khadilkar y colab. (ec. 3) para determinar el
reactivo controlante a lo largo del reactor.

Z, [m] 0 0.1 0.3 0.5 1.0 15 2.3
YK 0829 | 1.257 | 1.096 | 0699 | 0.174 | 0.032 |3.0210~

» Aproximacion al flujo piston

La posibilidad de representar adecuadamente el comportamiento de una fase mediante
flujo piston esta dada por el valor que toma el Pe para la misma. En reactores trifasicos el énfasis
en identificar el comportamiento fluidodinamico de cada fase esta direccionado a la fase liquida,
considerandose normalmente que la fase gaseosa tiene un comportamiento correspondiente al
flujo piston (Krishnan y colab., 1991). En consecuencia, para comparar que modo de operacion
se aproxima mas al flujo piston para la fase liquida, es suficiente comparar el valor del Pe
resultante. El inconveniente es seleccionar la correlacion adecuada para evaluar el Pe, ya que de
acuerdo a la eleccion de la correlacion los resultados pueden diferir marcadamente. No obstante

la tendencia general es que, para las mismas condiciones operativas, se obtienen valores de Pe
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algo mayores para la operacion descendente que ascendente (Martinez y colab., 1994). Por lo
tanto esta caracteristica favoreceria la eleccion del modo descendente, particularmente teniendo
en cuenta que es importante aproximarse fuertemente al flujo piston. No obstante, se vera que el
reactor a simular debera tener una relacion Zr/d,. muy alta, lo que permite alcanzar la

aproximacion al flujo piston, aspecto que sera evaluado cuantitativamente.

» Parametros de transporte

Al analizar los parametros de transporte se consideraran exclusivamente los coeficientes de
transferencia de materia liquido-sélido y gas-liquido, del lado del liquido, que son los que
pueden tener incidencia en el comportamiento del sistema. El area interfacial gas-liquido se
analizara asociada al coeficiente de transferencia de materia gas-liquido.

En este analisis comparativo surge la misma incertidumbre que al analizar la desviacion
respecto al flujo piston, ya que diferentes autores presentan resultados contradictorios y la
conclusion final esta ligada a las correlaciones empleadas para la evaluacion del parametro
analizado.

Las correlaciones para el coeficiente de transferencia de materia liquido-solido fueron
revisadas por Vergel Hernandez (1993) y Martinez y colab. (1994), no concluyéndose en forma
definitiva para que modo de operacion este parametro es mayor, Hoffman (1986) indica que el
coeficiente es mayor operando en modo ascendente que descendente, por su parte Gianetto y
Specchia (1992) indican que se obtienen valores equivalentes del coeficiente para cualquier
modo de operacion. Se podria concluir que la tendencia general es que el coeficiente de
transferencia de matena liquido-sélido es mayor o igual para el modo ascendente que para el
descendente. Practicamente no se reportan resultados donde se indique que para condiciones
similares sea mayor el coeficiente en modo descendente.

Con relacion al transporte entre la interfase y el seno de la fase liquida, si bien Saroha y
Nigham (1996) indican que el rango de area interfacial obtenido en cocorriente descendente es
mayor que en cocorriente ascendente, Hoffman (1986) reporta que la transferencia de matena

gas-liquido (del lado del liquido) es mayor con flujos ascendentes que descendentes.

Los resultados del producto k“V.ay'"' (coeficiente gas-liquido por érea interfacial)
presentan una situacion similar a la mencionada previamente para el coeficiente liquido-sélido,
ya que no existe una tendencia contundente. Vergel Hernandez (1993) compard los resultados
obtenidos con diferentes correlaciones para ambos modos de operacidon en un proceso de

hidrogenacion selectiva, con condiciones similares a las de este estudio. En general los
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coeficientes para flujo ascendente son similares o algo mayores que para flujo descendente.
Como conclusion de los parametros de transporte, aparece como conveniente la operacion

con flujo ascendente, aunque la diferencia no es muy evidente.

Aunque podrian emplearse criterios de seleccion adicionales a los ya presentados, para el
sistema en estudio no se alcanza una discriminacion contundente sobre qué modo de operacion
es mas conveniente, lo que esta en consonancia con la situacion encontrada en la industria, que
indica que ambos modos son utilizados. Sin embargo, teniendo en cuenta principalmente los
criterios de distribucion de liquido y eficiencia de mojado, el modo ascendente aparece como

mas adecuado y sera retenido para la continuidad en el estudio.
3.2. Seleccion del modelo matematico del reactor

El planteo del modelo matematico del reactor requiere un analisis previo de las
condiciones fluidodinamicas bajo las cuales opera el mismo y de los fenomenos de transporte
que pueden tener significacion en su comportamiento y por lo tanto deben ser incluidos en el
modelo. Obviamente este procedimiento no es absolutamente lineal en el desarrollo del modelo y
existe una "retroalimentacion" de la informacion e incluso verificaciones que se realizan ‘“‘a
posteriori”, cuando se dispone de algunos resultados obtenidos con el modelo, sin embargo se
presenta consolidada en este punto para el ordenamiento de la presentacion.

Para este analisis es necesario definir tanto las condiciones operativas y propiedades de los
fluidos de proceso, como algunas caracteristicas geométricas del reactor.

La composicidn y caudal corresponden a un corte C3-Cs a emplear como propelentes. En
principio se indicara la composicion de la corriente de hidrocarburos y su caudal y el caudal de
H, sin especificar la fase en la cual se encuentran; en la seccidon 3.3.1 se indicaran los valores de
caudales de liquido y vapor y sus respectivas composiciones en el ingreso a la zona de reaccion.

Las condiciones de operacion surgen de la informacion provista por los proveedores del
catalizador y son similares a las utilizadas cominmente en la hidrogenacion selectiva de olefinas
(Bressa, 2001). Las caracteristicas geométricas adoptadas se basan en que: la forma geométrica y
tamaiio del catalizador son los informados en el estudio cinético (seccion 2.1.2); el diametro de
reactor se adoptd teniendo en cuenta informacion de un proceso de hidrogenacion selectiva
(Bressa, 2001) por la similitud de fluidos empleados y condiciones operativas y verificando que
las velocidades lineales de cada fase resultasen dentro de los rangos usuales del tipo de reactor

analizado, la longitud es una resultante del calculo y se anticipa en este punto para evaluar
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alguna de las hipotesis consideradas en el planteo del modelo. El conjunto de caracteristicas del
sistema se resume en la Tabla 4 y seran tomadas como "condiciones base" para el analisis del

comportamiento del reactor.

Tabla 4: Condiciones Operativas para un Reactor de Hidrogenacion Total.

TEMPERATURA DE INGRESO (T°) = 313.16 K
PRESION (P) = 1.2 MPa
CATALIZADOR: TRILOBULAR (dpe) = 0.00225 m
DIAMETRO DE REACTOR (dy) = 0.58 m
POROSIDAD DEL LECHO = 0.45
FLUJO MOLAR (Hidrocarburos) = 22.60 mol /s
FLUJO MOLAR (H5) = 0.67 mol /s
LONGITUD DE REACTOR (Z1) = 23m
compuesto fraccion molar (%)
metano 0.6148
etano 3.824
propano 21.76
propeno 0.4304
1,3-butadieno 0.1697
1-buteno 0.7869
2-buteno (cis + trans) 0.0
n-butano 14.30
i-Butano 58.11

Las propiedades de las fases liquida y vapor se evaluaron en condiciones de equilibrio de
fase para las condiciones definidas en la Tabla 4. Los valores obtenidos se listan en la Tabla S.

En la simulacion del reactor las propiedades de los fluidos, y como consecuencia los
parametros empleados en la simulacion, fueron reevaluados para cada condicion obtenida a lo
largo del reactor a medida que se avanza en la resolucion del modelo.

El detalle de correlaciones y métodos empleados para su evaluacion se presentan en el

Apéndice del presente capitulo.
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Tabla 5: Propiedades de las fases liquida y vapor en las condiciones de ingreso al reactor.

PM, = 53875 kg / mol PMy = 35569 kg /mol

pL = 485.705 kg /m’ pv=135.569 kg/m’

e =131210" kg/ms vy =1.107 10" kg/ms
DY e =3.54410° m? /s DYy e =4.46210° m’ /s
Dy o =823210° m?/s Dy e =5.638107 m’ /s
AL=0.09677 W/mK Av=0.03358 W/mK

c; =2698.57 J/kgK c, =1997.85 J/kgK

6=538410° N/m

3.2.1. Régimen de flujo

Definidas las caracteristicas del sistema, la primera evaluacion que debe realizarse es la
determinacion del régimen de flujo, ya que orientara la eleccioén de las correlaciones a utilizar,
las cuales en algunos casos fundamentan la hipotesis adoptada.

En la bibliografia se encuentra al menos una decena de estudios sobre el régimen de flujo
en reactores trifasicos de lecho fijo con flujo ascendente. Una revision de los mismos ha sido
realizada por Lara Marquez (1992), quien ademas ha presentado resultados propios. Sin embargo
no es factible alcanzar una conclusion contundente sobre la caracterizacion del régimen de flujo
del sistema en estudio. Las razones que conducen a que haya divergencias en los resultados
presentados escapan de este trabajo, pero pueden resumirse en la diversidad de técnicas
empleadas, de caracteristicas geométricas y propiedades de los fluidos utilizados e incluso en la
forma de presentacidon de los resultados, ya que si bien la alternativa mas utilizada es presentar
mapas de flujo, las coordenadas empleadas por diferentes autores no son coincidentes y no
contemplan el conjunto de varnables estudiadas.

La dispersion en la informaciéon es tal que incluso no existe un acuerdo en cuanto al
numero de regimenes factibles, que de acuerdo a cada autor puede ir de dos a seis regimenes.

Obviamente, esta diferencia puede encontrarse en condiciones no estudiadas por algunos autores
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o al subdividirse alguno de los regimenes. No obstante, globalmente pueden identificarse tres

regimenes:

» Reégimen de liquido continuo: este régimen esta descrito en todos los estudios y generalmente
se lo denomina de “burbujas”’, ya que se observa el liquido como una fase continua,
mientras que el gas circula como burbujas. Esencialmente corresponde a condiciones con
caudales altos y medios de liquido y bajos de gas.

» Régimen pulsante: este régimen se caracteriza por presentar alternativamente “bolsones” de
gas con poco. liquido con otros de liquido con poco gas, o sea que estos “bolsones”
presentan densidades muy diferentes. Se encuentra para altos caudales de liquido y altos
de gas.

» Régimen de gas continuo: este régimen comunmente se denomina “spray” y se caracteriza
porque el gas es la fase continua mientras que el liquido circula como gotas dispersas en

la fase gaseosa. Se encuentra a altos caudales de gas y bajos de liquido.

Las transiciones entre estos regimenes o algunas condiciones extremas de alguno de ellos
dan lugar a que ciertos autores identifiquen otros regimenes.

Otro inconveniente para la clara identificacion del régimen en el sistema estudiado esta en
las propias condiciones del sistema. No se conocen estudios con rellenos multilobulares, como el
catalizador estudiado, y tampoco se ha estudiado el comportamiento de un sistema con una
tension superficial tan baja como la de este sistema, que ademas presenta una densidad del
liquido bastante pequefia.

A pesar de que no se tiene una absoluta confiabilidad en un mapa de flujo especifico, ante
la necesidad de ubicar el sistema en estudio, los resultados presentados por Lara Marquez (1992)
se muestran como una fuente relativamente confiable, particularmente porque ha trabajado con
pastillas de tamafio similar al catalizador estudiado y porque cubri6 los rangos de velocidades
superficiales de gas y liquido correspondientes a las condiciones del sistema bajo analisis. La
ubicacion del sistema en estudio en los graficos de Lara Marquez (1992) permiten determinar
claramente que se encuentra en el régimen de burbujas. Un segundo criterio empleado ha sido
una de las alternativas propuestas por Yang y colab. (1989), mencionado en la tesis de Lara
Marquez (1992). Yang establece dos criterios para delimitar si el régimen de flujo es de tipo

burbuja o pulsante. uno de ellos establece que si se cumple la desigualdad

VS‘V — <1 (4)
27vg, +0.11 44 p
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el régimen de—ﬂujo es de tipo burbuja, mientras que para el caso en que el primer término sea >
1, el régimen es pulsante. Este criterio ha sido incorporado en el simulador a efectos de detectar,
para cada condicion de operacion, el régimen de flujo. Para las condiciones de trabajo el primer
término del criterio es igual a 0.655, lo que nuevamente ubica el sistema en el régimen de flujo
de burbujas. El otro criterio de Yang tiende a ubicar ain mas definidamente el sistema en el
regimen burbuja.

Como se menciond previamente, los liquidos empleados en los estudios de regimenes de
flujo tienen tensiones superficiales mayores que la mezcla C;3-C4 de este sistema. Teniendo en
cuenta que las correlaciones para estimar diametros de burbuja en reactores de burbujeo

0406 (Kastanek y colab., 1993), lo que sugiere que en este

presentan relaciones del tipo dp < ©
sistema dada la baja tension superficial se tenderia a burbujas de pequefio diametro, lo cual
reafirmaria la tendencia a ubicar el sistema en el régimen de burbuja.

Como conclusion se puede sefialar que, atento a la informacion disponible, se puede ubicar
con aceptable confianza el sistema en el régimen de burbuja a efectos de seleccionar

correlaciones que permitan evaluar los parametros del sistema.
3.2.2. Hipétesis del modelo y su fundamentacion
Las hipétesis adoptadas son:

a) Reactor adiabatico

b) Distribucién radial uniforme para ambas fases fluidas

c) Mojado total, interno y externo, de las pastillas cataliticas

d) Flujo piston para ambas fases fluidas

e) Las fases liquida y vapor se encuentran en equilibrio en el ingreso a la zona de
reaccion

f) Condicion de equilibrio en la interfase liquido-vapor en todo el reactor

g) A una dada posicion axial, la temperatura de todas las fases es la misma en todo el
radio del lecho

h) Se desprecia la resistencia a la transferencia de materia en la fase vapor

1) Se desprecia la resistencia a la transferencia de materia liquido-vapor en fase liquida
para los hidrocarburos, considerandose solo la del H;

j) No se plantean explicitamente las resistencias a la transferencia de materia en el

interior de la pastilla.
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Algunas de estas hipotesis se derivan automaticamente del tipo de reactor seleccionado (a)
o corresponden a una condicion plenamente aceptada (f), en cambio otras hipotesis requieren una

fundamentacion, en consecuencia, a continuacion se presentan las mismas:

b) Distribucion radial uniforme para ambas fases fluidas.

Tanto en los planteos de modelos generales de reactores de lecho relleno con flujo bifasico
ascendente (Zhukova y colab., 1990), como en la representacion de sistemas especificos, los
modelos empleados para la representacion del reactor son de flujo piston en ambas fases
(Krishnan y colab., 1991, Khadilkar y colab., 1996) o de flujo con dispersion axial en alguna de
las fases, generalmente la liquida (Van Gelder y colab., 1990, Julcour y colab., 1999). Esto
significa que normalmente no se plantean modelos que contemplen explicitamente diferentes
velocidades para cada fluido en distintas posiciones radiales. La posibilidad de canalizaciones,
particularmente evidente en la zona de la pared para flujos descendentes ha sido revisada
recientemente (Stoichevich, 2001), pero es menos significativa en este modo de operacion y
tendria un muy bajo impacto en el reactor que se simula, dada la muy alta relacion de aspecto
(dt/dp = 258).

La incidencia de una mala distribucion radial de liquido fue estudiada por Vergel
Hernandez (1993), quien observd un fuerte deterioro de la selectividad en la hidrogenacion
selectiva de una mezcla de 1,3-butadieno y 1-buteno. La mala distribucion radial se originaba en
la forma de alimentacién de liquido y vapor. Vergel Hemandez (1993) demostré que este
inconveniente se podia solucionar con distribuidores de alimentacion adecuados y que la
distribucion no se deterioraba en el interior del lecho.

Teniendo en cuenta lo expresado, resulta razonable plantear en el modelo que se posee una
distribucién radial uniforme de liquido y vapor. Una eventual alteracion a esta situacion podria

solucionarse en la practica.

¢) Mojado total, interno y externo, de las pastillas cataliticas.

Esta hipétesis esta largamente aceptada en los trabajos que simulan reactores trifasicos con
flujo ascendente de ambas fases (Khadilkar y colab., 1996) particularmente si, como en este
sistema, el régimen de flujo es predominantemente de tipo burbuja, donde la fase liquida es
continua. Algunos autores que admiten una eficiencia de mojado externa menor que uno han sido
Goto y colab. (1993) y Mazzarino y colab. (1987). Goto y colab. (1993) argumentan que las
burbujas "tocan" las particulas solidas, generando zonas de contacto vapor-sélido, disminuyendo

el mojado externo total; esta situacion es dinamica, ya que las burbujas tocarian solo un instante

[-27



Parte I: Hidrogenacién total de insaturados en un corte C;-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Estudio cinético y desarrollo del modelo de reactor.

en su camino ascendente la superficie externa del catalizador. Los valores de mojado externo,
que se incorporan como un parametro de ajuste, son del orden de 0.93; no se presentan
correlaciones para su evaluacion y el rango de velocidades de liquido empleadas es menor a 2.5
10® m/s. Mazzarino y colab. (1987) miden eficiencias externas de mojado menores que uno
utilizando un método de trazadores. Atribuyen estos valores, dado el método de medida, a la
existencia de zonas donde el liquido esta practicamente estanco; estos autores indican que los
menores valores de mojado externo corresponden a altos caudales de gas y bajos de liquido, es
decir en zonas de flujo “spray” donde, como se indicé previamente, el liquido no es la fase
continua.
Teniendo en cuenta que:
- la distribucion radial de liquido se considera uniforme y
- si se calculase la eficiencia de mojado con correlaciones de flujo descendente (Martinez y
colab., 1994), donde la retencion, y por consiguiente el mojado, es menor, se obtendria una
eficiencia externa de mojado superior al 95%,
- si se ubica la condicion operativa de este sistema en el grafico de Mazzarino y colab. (1987)
claramente se verifica un mojado externo total
resulta razonable asumir para este sistema un mojado externo total.
Por otra parte, un mojado externo alto, salvo una situacion muy particular como una gran
liberacion de calor y fuerte vaporizacion, que no es la situacion de este sistema, conduce a

mojado interno total.

d) Flujo piston para ambas fases fluidas.

La desviacion respecto a las condiciones de flujo piston, evidenciadas por bajos valores del
Pe;, es una deficiencia significativa de los reactores trifasicos con flujo ascendente en
cocorriente (Van Gelder y colab., 1990; Herrmann y Emig, 1998; Julcour y colab., 1999). Esta
situacion es particularmente importante en reactores de laboratorio y hasta escala piloto, donde
frecuentemente es necesario recurrir a un modelo de flujo con dispersion axial a efectos de captar
adecuadamente el comportamiento fluidodinamico del reactor (Van Gelder y colab., 1990;
Julcour y colab., 1999). Aunque previsiblemente la desviacion respecto al flujo piston es mucho
menor en reactores de tamafio industrial, al aumentar apreciablemente la relacion Z1/d,. , resulta
necesario realizar una evaluacion del nimero de Peclet, tomando como longitud caracteristica la
longitud de lecho, para verificar que resulta adecuada la representacion del sistema con un
modelo de flujo piston.

Las correlaciones de bibliografia presentan fuertes diferencias y, en general, grandes

[-28



Parte I: Hidrogenacion total de insaturados en un corte C5-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo I. Estudio cinético y desarrollo del modelo de reactor.

limitaciones debido a las condiciones de trabajo estudiadas y a los fluidos empleados, que
frecuentemente han sido agua y aire (Cassanello y colab., 1998). Se han retenido dos
correlaciones (Stiegel y Shah, 1977, Cassanello y colab., 1998) para la evaluacion del numero de
Peclet. La situacion mas desventajosa se presenta al emplear la correlacion de Stiegel y Shah
(1977), para la cual se obtiene Pe'r, = 105 con el valor de Z; de Tabla 4. Lamine y colab. (1992)
consideran que para Pe’y del orden de 100 es factible asumir flujo piston . En consecuencia,
teniendo en cuenta que el valor obtenido surge de la correlacion mas desventajosa, resulta
adecuado asumir que el comportamiento de la fase liquida se represente mediante un modelo de
flujo piston y que cualquier desviacion al mismo sera pequefia, no afectando significativamente
la calidad de los resultados obtenidos.

El comportamiento de la fase vapor ha sido poco estudiado. La informacion brindada en
algunos trabajos generales de revision se muestra poco confiable (Hoffman, 1978) o
directamente se ignora cualquier desviacion respecto al flujo piston (Zhukova y colab., 1990)
aunque se planteen modelos generales incluyendo un término de dispersion axial en fase vapor.
En los trabajos donde se modelan sistemas de reaccion especificos de lecho relleno con flujo
bifasico ascendente (Van Gelder y colab., 1990; Krishnan y colab., 1991; Khadilkar y colab.,
1996; Julcour y colab., 1999) se asume directamente flujo piston para la fase vapor. Esta sera la

condicién que se retendra en la continuacion del trabajo.

e) Las fases liquida y vapor se encuentran en equilibrio en el ingreso a la zona de reaccion.

Esta hipotesis es adoptada en todas las simulaciones de reactores trifasicos de lecho fijo
con flujo ascendente (Van Gelder y colab., 1990; Krishnan y colab., 1991). Las fases liquida y
vapor estan en contacto en la zona de distribucion previa al propio lecho catalitico, por lo tanto
es absolutamente razonable que a partir de este contacto se alcance una condicion de equilibrio
liquido-vapor o muy cercana a ella. Probablemente la unica consideracion a realizar es como se
alcanza dicha condicion de equilibrio. Van Gelder y colab. (1990) asumen que el proceso es
adiabatico, en consecuencia las composiciones y la condicion entalpica del liquido y vapor en las
corrientes de ingreso son diferentes que al entrar en contacto con el lecho catalitico propiamente
dicho.

Teniendo en cuenta que el objetivo propuesto es analizar estrictamente el funcionamiento
del lecho catalitico, es valido adoptar la condicion de equilibrio liquido-vapor, sin necesidad de
discutir especificamente como se alcanza dicha condicion en la entrada a la zona de reaccion. En

la seccion 3.3.1 se detallara como se ha evaluado la condicion de equilibrio liquido-vapor.
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g) A una dadai posicion axial, la temperatura de todas las fases es la misma en todo el radio del
lecho.

Esta hipotesis incluye dos aspectos. Por un lado considera que no existe un perfil radial de
temperatura. Esta hipotesis esta sustentada en la situacion analizada, un reactor adiabatico con
una distribucion radial uniforme de las fases liquida y vapor.

El segundo aspecto es que no hay diferencia de temperaturas entre las fases. Esta condicion
implica que la velocidad de liberacion de calor por reacciéon quimica es sustancialmente menor
que la velocidad de transferencia de calor y de esta forma todas las fases tienen la misma
temperatura, aunque esta varie a lo largo del lecho. Esta condicién es la normalmente empleada
en la simulacion de reactores trifasicos de lecho fijo, particularmente con flujos ascendentes, y
por lo tanto es muy escasa la informacién sobre coeficientes de transferencia de calor. Se asumio
esta hipotesis para el desarrollo del modelo y, a partir de los resultados obtenidos, se realiz6 una
verificacion “a posteriori”’, de que la hipotesis era valida.

De utilizarse un planteo riguroso, la transferencia de calor entre las fases deberia
considerarse en forma conjunta con la variaciéon de temperatura de cada fase a lo largo del
reactor, teniendo en cuenta la generacion de calor por reaccion y la vaporizacion.

Para evaluar la magnitud de los gradientes de temperatura se tomara una situacion
simplificada, que es la mas conservativa, y consiste en asumir que todo el calor generado por
reaccion se debe transferir entre las fases. En primer lugar se presenta la evaluacion entre el seno
del liquido y la superficie del solido, para luego considerar la evaluacion entre el seno del liquido
y del vapor.

La elevacion de temperatura entre la superficie del catalizador y el seno de la fase liquida
puede evaluarse simplemente como:

AFFSL = QR /hLS (5)

donde Qg representa el calor liberado por reaccion por unidad de area y his es el coeficiente de
transferencia de calor liquido-soélido.

Para evaluar Qg es suficiente adoptar la siguiente aproximacion: dado que las reacciones
de isomerizacion tienen un calor de reaccion muy bajo, se evalia solo el calor liberado por las
reacciones de hidrogenacion, que es similar para cualquier doble ligadura y del orden de 125 kJ /
mol. En consecuencia, es posible evaluar el flujo de H; hacia el catalizador y afectarlo por dicho
valor para obtener Qg .

Para la evaluacion del coeficiente de transferencia de calor no se conoce una correlacion
especifica, por lo tanto se han empleado diferentes alternativas. Se tomaron correlaciones para un

lecho fijo con flujo monofasico Wakao y colab. (1979), presentada en el Apéndice, aplicandola a
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este sistema con las propiedades del liquido. La aproximacion aparece como razonable teniendo
en cuenta que la retencion de liquido en régimen burbuja es alta y que las burbujas originaran un
movimiento adicional del fluido que favorezca la transferencia. La segunda alternativa fue
emplear la analogia de Chilton-Colburn (Sherwood y colab., 1975) entre el coeficiente de

transferencia de materia y calor

h s =(Sc, /Pr, ) PL CoL Kis (6)
dado que se dispone de correlaciones para evaluar el coeficiente de transferencia de materia (ver
Apéndice).

Las dos alternativas dieron coeficientes logicos y por lo tanto, a efectos de posicionar el
analisis en la situacion mas conservativa, se retuvo el coeficiente mas pequefio, que resulto el
calculado con la correlacion de Wakao y colab. (1979), cuyo valor para las condiciones de base
del sistema resulto:

h,, =1076.8 W/m* K

La elevacion de temperatura entre la superficie del sélido y el seno del fluido resulta:

K
AT, =T, -T, = EL C; (x,, -x5) (-AH),, (7)
LS

y reemplazando valores se obtiene:
ATy =T, -T, = 814762 (x,, - Xy ) (7a)

Se indica como un valor aproximado por el valor tomado para el calor de reaccion.

El flujo de H;, y por lo tanto la liberacion de calor por reaccion, varia punto a punto en el
reactor. El maximo valor posible seria para la maxima concentracion de H; en el seno de la fase
liquida y un valor nulo en la superficie del catalizador (maxima velocidad de transferencia de Hy)
que conduce a:

AT, =T,-T, = 345K

que nos indica que los valores reales seran pequefios. Para evaluar los valores reales se empleara
el valor del flujo en la zona inmediata posterior al ingreso a la zona de reaccion, ya que alli se
tiene un valor representativo de condiciones criticas. La condicion de ingreso (Z, = 0) también se
empleo, pero no resulta la mas adecuada porque al asumirse que existe equilibrio liquido-vapor
en la entrada se obtienen valores que no incorporan la transferencia del H; desde el vapor al seno
del liquido y que influyen significativamente en el comportamiento del reactor. En consecuencia,
el valor mas realista resulto:

AT, (Z, =0.lm)=T,-T, = 0.13K
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La diferencia de temperatura entre el seno de las fases liquida y vapor puede evaluarse a

partir de:

AT, = (av /ay") Qg (8)
1/ h;y, +1/hy

donde hoy y hyy son los coeficientes de transferencia de calor en la interfase liquido vapor del
lado del liquido y del vapor respectivamente.

Nuevamente el problema mas serio es la evaluacion de los coeficientes de transferencia de
calor, atento a la escasa informacion disponible en bibliografia. Dado que en este caso no se
puede recurrir a la informacion de un sistema con flujo monofasico, se consider6 adecuado
emplear relaciones equivalentes a la (6) para cada coeficiente, teniendo en cuenta que existen
correlaciones para evaluar el coeficiente de transferencia de materia liquido-vapor del lado
liquido (ver Apéndice) y fue necesario evaluar el coeficiente de transferencia de materia para la
fase vapor (ver punto h) de esta seccion). A partir de esta informacion los coeficientes obtenidos
fueron:

hpv=352.76 W/ m’s hvy, = 259.26 W/ m’ s
Para la evaluacion de a,"" se empled la correlacion de Lara Marquez (ver Apéndice)

S

mientras que el valor de a,”° se obtuvo a partir de la porosidad del lecho y el diametro de

pastilla, siendo los valores resultantes:

a.> =1466.67m’ ay’ =5376m’"

Reemplazando en la (8), en forma similar a las expresiones (7) y (7a), resulta:

AT,y =T, -T, =15882.95 (xy, - xiz) (9)

Tomando, al igual que para evaluar la diferencia de temperatura entre liquido y solido, la

zona critica del reactor, correspondiente a Z;= 0.1 m | resulta
AT, (Z, =0.lm)=T, -T, = 255K
Teniendo en cuenta que este es el maximo valor a lo largo del reactor y que surge

considerando que todo el calor generado se debe transferir entre las fases liquido y vapor, lo cual

es extremadamente conservador, resulta razonable asumir la isotermia entre las fases.

h) Se desprecia la resistencia a la transferencia de materia en la fase vapor.
Para verificar si la resistencia a la transferencia de materia en fase vapor puede tener
alguna importancia, se empleara la siguiente expresion (Wesselingh y Krishna, 2000) para la

fuerza impulsora del H; en fase vapor:
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V o AfVL , LV VL
sxY = xV. —x! _ XueNuy + X (=Nye)
=Xg2 " X2 = Y
T K2

(10)

Se asumié que los coeficientes binarios de transferencia de material entre el H; y cada

especie de hidrocarburo tenian el mismo valor, k.5, y fueron evaluados a partir de la correlacion

presentada por Wesselingh y Krishna (2000) para burbujas con interfase movil resultando x5 =

0.0203 m/s.

En la ecuacion (10) x 'y =1-x "nz es la fraccion molar del conjunto de hidrocarburos. Dado
que Ny, estara controlado por la muy baja solubilidad del H; en el liquido (Kuz = 62.78), es
aceptable asumir que este flujo no generara ningun gradiente de concentracion en la fase vapor.

En cambio, la magnitud de (-V5) no es facilmente predecible y por lo tanto se realizo6 una

verificacion a posteriori. Los resultados de la simulacion, asumiendo las hipotesis h) e i), pueden

ser utilizados para estimar (-V;¢), (Vy3)e X 2. Si bien se obtuvieron valores de (-~ ) hasta

cinco veces mayores que los de (NVg.), se verifico, empleando la expresion (10), que 6x "

permanece con certeza por debajo del 1% de los valores de x "' 0 X 'nc. En consecuencia puede
concluirse que no hay gradientes de composicion en la fase vapor, tanto para el H, como para el
conjunto de hidrocarburos. La misma conclusion puede aplicarse a cada especie de hidrocarburo

en particular.

i) Se desprecia la resistencia a la transferencia de materia liquido-vapor en fase liquida para los
hidrocarburos, considerandose solo la del H,.

Los hidrocarburos se encuentran originalmente en fase liquida y estan en equilibrio con la
composicion de fase vapor en el ingreso al reactor. Al avanzar la reacciéon se producird una
transferencia de los insaturados desde la fase vapor a la liquida para reaccionar; por otra parte, y
teniendo en cuenta la exotermicidad de las reacciones, se producira vaporizacion de todos los
hidrocarburos. Sin embargo, ninguna de estas velocidades de transferencias son altas; el caudal
molar de insaturados es mucho mayor en fase liquida que en fase vapor, en consecuencia la
velocidad de transferencia gas-liquido no es significativa;, por otra parte, las corrientes estan
fuertemente diluidas en insaturados, lo cual limita la generacion de calor y por lo tanto las
vaporizaciones. Estas condiciones han permitido ignorar la resistencia a la transferencia de
materia para los hidrocarburos en la interfase liquido-vapor del lado del liquido y de esta forma
simplificar razonablemente el planteo del sistema. En cambio la situacion es diferente para el H,

teniendo en cuenta que su fase original es el vapor y debe transferirse a la fase liquida para
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reaccionar. Adicionalmente, se debe tener en cuenta que el requerimiento de H; es mucho mayor
que el de cualquier hidrocarburo, ya que participa en todas las reacciones de hidrogenacion. En
consecuencia, se ha retenido la resistencia a la transferencia de materia para el H; desde la

interfase liquido-vapor del lado del liquido.

j) No se plantean explicitamente las resistencias a la transferencia de materia en el interior de la
pastilla.

Esta hipotesis se sustenta en el procedimiento de obtencion y regresion de los datos
cinéticos experimentales. Se recuerda que se trabajo con el tamafio comercial de la pastilla, que
se empleara en la simulacion del reactor y no se explicitaron en la regresion las resistencias
difusionales internas. Por lo tanto, los resultados informados en Tabla 2 incluyen posibles efectos
debidos a la transferencia de materia en el interior de la pastilla. Resultados de hidrogenacion
selectiva, obtenidos con catalizadores y condiciones similares a los estudiados (Capitulo VII,
Parte II) sugieren que el sistema trabaja en condiciones donde la resistencia a la transferencia de
materia en el interior de la pastilla es muy importante, a pesar de tratarse de catalizadores de tipo

“egg-shell”.
3.3. Modelo matematico del reactor

El objetivo de esta seccion es presentar las ecuaciones del modelo matematico
seleccionado, la evaluacion y valores de sus parametros y el método de resolucién empleado, a
efectos de completar las herramientas necesarias para llevar a cabo el analisis del
comportamiento del reactor.

Para el planteo del modelo se deben tener en cuenta las hipotesis postuladas en el punto
3.2.2. En primer lugar se presentara la evaluacion de las composiciones y caudales de cada fase
al entrar a la zona de reaccion propiamente dicha. Seguidamente, se plantearan las ecuaciones de
la zona de reaccion: las etapas de transporte de materia a una altura genérica del reactor, tanto en
la interfase gas-liquido, del lado del liquido, como en la interfase liquido-sélido, los balances de

materna en el reactor, el balance de energia y la evaluacion de la pérdida de carga.
3.3.1. Calculo de la composiciéon y caudales en la entrada a la zona de reaccion

Como se indico en la seccion 3.2, en la Tabla 4 se presentaron los valores de composicion

y caudal de la corriente de hidrocarburos a tratar y el caudal de H,, pero en el punto ¢) de la
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seccion 3.2.2. se asumio que al entrar en contacto con el lecho catalitico las fases estan en
equilibrio liquido-vapor. A continuacion se describe el procedimiento para evaluar las
composiciones y caudales de cada fase al ponerse en contacto con el lecho catalitico, asumiendo
que el proceso para alcanzar el equilibrio liquido-vapor se lleva a cabo en forma isotérmica.

La informacion disponible para el calculo del equilibrio liquido-vapor son la temperatura,
T°, presion, P°, y caudales molares globales de cada componente, F;’.

El caudal molar global se puede evaluar a partir de:
NC
0_ 0
F'=>F (11)
j=1

donde N¢ es el nimero total de componentes que ingresan al reactor, lo que permite evaluar la

fraccion molar global de cada componente como
x9=-L (12)

El caudal molar global de cada componente se puede escribir como la suma de los caudales

molares de dicho componente en cada fase:
F'X) = VOxJV’O + Lx! (13)

y, en forma analoga para el caudal molar global, se tiene:

FO=vP+1° (14)
La constante de equilibrio liquido-vapor es:
X0
K_] = 0 (1 5)
x -

j
Utilizando (14) y (15), a partir de la (13) se puede expresar la fraccion molar de cualquier

componente en fase vapor como:
0

b VIK -1+

(16)

., . 0
Una expresion equivalente se puede obtener para x; .
Considerando que la suma de las fracciones molares de cada componente en cada fase debe
. . . . . V,0 0 .,
ser igual a la unidad, a partir de las expresiones obtenidas para x; = y x; . Se llega a la ecuacion

de Rachford-Rice (Perry y colab., 1997):

(I.f’ el X’o=f<V°)=0 17)
j=1 VvV (KJ—1)+F

., .y . . .y . 0
La resolucion de esta ecuacion permite calcular V°. Con esta informacion se obtiene L’ a
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partir de la (14), x;"° de la (16) y x;° de la (15).
Las constantes de equilibrio liquido-vapor de cada uno de los componentes de la mezcla,
K;, fueron computadas mediante la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave modificada por

Graboski y Daubert (1979) para ser empleada en mezclas de hidrocarburos que contienen H;.
3.3.2. Etapas de transporte de materia

En la interfase liquido-vapor, del lado del liquido, se ha considerado que la unica
resistencia significativa es para el transporte de Hj; el fluyjo para el mismo se puede expresar

como:
LV Lv L I LV
Niz =¥g; C1 (Kyp = Xyp) + N7 Xy (18)
El efecto del flujo total N' sobre el coeficiente de transferencia de materia fue

despreciado, ya que en la practica se verifican valores pequefios para la relacion (N1 / k]
El flujo entre el seno del liquido y la superficie del catalizador es:

NE = kB Ch Gy ) + M = B GG XD 19)

Esta expresion resulta al considerar que todas las especies que participan en las reacciones,

incluido el Hy, estan muy diluidas y que, dada la estequiometria de las reacciones, N> = N*,

resultando lo suficientemente pequefio como para realizar la aproximacion expresada en la (19).
3.3.3. Balances de materia en el reactor

A efectos de evaluar el caudal molar total de cualquier componente, Fj, en una dada
posicion axial, es necesario escribir solamente las ecuaciones diferenciales de conservacion de
un numero de componentes claves. Este nimero debe ser igual al nimero de reacciones
linealmente independientes.

En la Tabla 1 se present6 el esquema de reacciones; de las nueve reacciones indicadas es
sencillo verificar que solo cinco son linealmente independientes. En consecuencia, es factible
seleccionar los cinco compuestos insaturados, los cuales se identificaran con j =1, ..., 5, como

especies clave. Para ellos se plantean los balances de materia en el reactor como:
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J

Sdz,

=p, RY; i=1,..,5 -, Fi(0)= F/ (20)

‘Y

donde Rf’ es la velocidad neta de produccion de la especie j, expresado de acuerdo al esquema de

reacciones de la Tabla 1.
El supraindice “S” significa que las velocidades de reacciones se deben evaluar con las
fracciones molares de la superficie de la pastilla catalitica, x;°, (ver hipétesis j del punto 3.2.2)),

en consecuencia, teniendo en cuenta como se ha expresado el flujo entre el seno del liquido y la

superficie de la pastilla, ecuacion (19), para evaluar Rf’ se plantea:

ar’k;® Ct (x; -x})=p, R}; ji=1,..5 (21)
Los caudales molares de las especies no-clave se evalian como:
5
Fi= F' +> a,, (& -E); i>5 (22)
k=1

donde o, es el coeficiente estequiométrico de las especies no-clave (j>5) en las

reacciones de formacion de especies clave (1 <k <5).

Es necesario plantear una ecuacion adicional para el H, en la fase liquida, teniendo en
cuenta la resistencia al transporte de materia del mismo en la interfase liquido-vapor del lado del
liquido mencionada previamente

S A -l @)
S dZ,
Teniendo en cuenta como se expresan los flujos, ecuaciones (18) y (19), y que

Lu2 =xm2 L
dL/dZ, = (atVS) N}V - (a°S) N}°
la ecuacion (23) se puede expresar como:

L dxyy
S dzZ,

= CL 2tV xpy (Xip- Xm) - CF 2% Kip (Xpp- X3y ) 5 x2(0)= Xpp (24)

Para especificar la composicion en ambas fases, x; € y;, se deben considerar las relaciones
de equilibrio en la interfase liquido-vapor, las cuales, teniendo en cuenta que el H; es la unica

especie con limitaciones al transporte de materia entre las fases liquida y vapor, resultan:
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x; =K, x, j = hidrocarburo (25a)
X1 = Kip Xip (25b)
Se debe verificar que:
20X X - (X x] Fxp) = D () -x)) F (K - Xpp) =0 (26)
j=HC j=HC j=HC

Teniendo en cuenta que se puede ignorar la resistencia a la transferencia de materia para
los hidrocarburos en la interfase liquido-vapor del lado del liquido y las relaciones (25), la (26)

se puede escribir como:

y v
Z(I"(— -xV) + (; -x3) =0 27)
Dado que:
FX;=Vx)+ Lx; Vj (28)
y
F=V+L (29)

De las (28) y (29) se obtiene:

1
Xty = i X (V) xip]

Jo o KX
PO+ (V) (K -1)

Reemplazando en la (27) se obtiene la ecuacion de Rachford-Rice (Perry y colab., 1997),

escrita en forma ligeramente modificada, como:

(1-Km)[Xm-(1-V/F)xm]+Z URDX X = F; /F (30)
K., (V/F) Fe 1+ (K;-1) (V/F) ’ j — T

donde F, L y V son los flujos molares totales, del liquido y del vapor.

Con el valor de (V/F) que satisface la ecuacion (30) se calculan los xvj y X
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3.3.4. Balances de energia en el reactor

De acuerdo a las hipotesis asumidas no existe diferencia de temperatura entre las fases, en
consecuencia es suficiente llevar a cabo un enfoque pseudohomogéneo del reactor, por lo tanto
se debe plantear una unica ecuacion para el balance de energia. Teniendo en cuenta que se

considera flujo piston y que el reactor es adiabatico, el balance resultante es:

7=Nc¢ J=Nc

o d
Z(cpJL +cpJV) Z(— P d;k+ZH NTalVs (31)

j=l L=

donde
T=T° en Z,=0
en la expresion (31) el término de la izquierda representa la velocidad de acumulacion de energia
térmica por unidad de longitud del reactor, el primer término de la derecha la velocidad de
produccion de energia térmica por reacciones quimicas y el segundo término de la derecha la
velocidad de transferencia de energia asociada al transporte de materia a traves de la interfase
liquido-vapor, ambos por unidad de longitud de reactor. AHy es el calor de formacion de la

especie k y Hy; es el calor de vaporizacion de la especie .

Teniendo en cuenta que
) LV LV
(a¥'s) & (32)
donde

V=V en Z;=0

es posible integrar el balance de energia, ec.(31), entre la entrada al lecho catalitico y un punto

genérico del reactor para obtener:

T=1+ 23 (33)
(CP
donde:
Q, =2 (-AH,); (F,-K) (33a)
k=1
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NC

Q. = ZHV(, - V) (33b)
=
NC ‘

S = 2o Lytey V) (33¢)

)1

Las capacidades calorificas c; yc,, en forma estricta deberian evaluarse como valores

promedios entre la entrada al lecho y una posicion genérica del mismo, pero su evaluacion
solamente en la entrada del lecho no introduce un error significativo, particularmente porque la
elevacion de temperatura a lo largo del lecho, como se comprobara al llevar a cabo la resolucion

del modelo, no es muy elevada.
3.3.5. Evaluacion de la pérdida de carga

La variacion de la presion P respecto de la posicion axial Zp, en el lecho catalitico, puede

expresarse cOomao:
qP _ AP, - P, p=p° en Z,=0 (34)
dZ;

Esta ecuaciéon contempla la caida de presion a través del lecho catalitico como una pérdida
de presion dinamica, APy, y la variacion de la presion estatica, P, inherente a la columna

hidrostatica gas-liquido. Las expresiones para evaluar AP, y P; se incluyen en el Apéndice.
3.3.6. Parametros y resolucion del modelo matematico del reactor

Tanto para verificar las hipotesis del modelo, presentadas en el punto 3.2.2, como para la
resolucion del mismo, teniendo en cuenta las ecuaciones presentadas en el punto 3.3, se deben
disponer de correlaciones confiables para la evaluacion de los parametros fluidodinamicos y de
transporte del sistema en estudio. A través de la revision de la bibliografia en reactores de lecho
fijo con flujo bifasico ascendente (Hoffmann, 1986, Zhukova y colab., 1990; Lara Marquez,
1992; Martinez y colab., 1994), y teniendo en cuenta las condiciones de trabajo "base" del
sistema, se han seleccionado las correlaciones presentadas en el Apéndice para la evaluacion de
los parametros fluidodinamicos y de transporte.

Para evaluar la condicion de entrada a la zona de reaccion hay que resolver solamente una
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ecuacion no lineal (17).

El modelo planteado para la zona de reaccion, conformado por siete ecuaciones
diferenciales ordinarias de primer orden (20, 24 y 34) | seis ecuaciones algebraicas no lineales
(21 y 30) y relaciones lineales entre las vanables, fue resuelto mediante el programa DDASAC
(Stewart y colab., 1992).
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4. CONCLUSIONES

El objetivo de este Capitulo fue desarrollar las herramientas necesarias para obtener el
modelo de un reactor trifasico de lecho fijo para purificacion, mediante hidrogenacion catalitica
de olefinas y diolefinas, de una corriente C3-C4 destinada a propelentes, que permitiese analizar
su comportamiento ante diferentes condiciones operativas. Con este fin se desarrollaron dos
etapas complementarias.

En primer lugar, se realizo un estudio experimental en un reactor de laboratorio, utilizando
un catalizador comercial con base Pd, de tipo "egg-shell", empleando una carga industnal y otra
preparada "ad-hoc" en el laboratorio, y utilizando las condiciones de operacion en las cuales es
factible llevar a cabo el proceso de acuerdo a la informacion provista por los proveedores del
catalizador. Se obtuvo el esquema de reaccion, donde se destaca la aparicion de 2-butenos, que
no estan presentes en la carga original pero se forman por hidrogenacion del 1,3-butadieno e
hidroisomerizacion del 1-buteno. La aparicion de los 2-butenos es de gran significacion para el
posterior analisis, ya que se verificO que son los insaturados mas dificiles de hidrogenar,
particularmente el 7rans 2-buteno.

A partir de la regresion de los resultados experimentales se obtuvieron los parametros de
expresiones cinéticas efectivas representativas del esquema cinético obtenido, las que podran
incorporarse en un simulador del reactor industrial, ya que se emplearon las pastillas de
catalizador en su tamafio comercial. Las expresiones obtenidas son sencillas y no se orientaron a
describir un mecanismo cinético, pero representan satisfactoriamente los resultados
experimentales obtenidos. Uno de los aspectos mas destacados es que, en el rango estudiado, las
reacciones de hidrogenacion dependen de la concentracion de H;, pero las reacciones de
isomerizacion de 1-buteno resultaron independientes de la misma. Las energias de activacion
obtenidas son comparables a valores reportados en la literatura para procesos similares.

En segundo término, se llevd a cabo la seleccion del tipo de reactor y el desarrollo del
modelo matematico del mismo. Con estos fines se realizd una extensa revision bibliografica y se
emplearon diversos criterios propuestos en la literatura.

Teniendo en cuenta el tipo de carga a procesar y las condiciones de operacion sugeridas, se
encontraran dos fases fluidas, por lo que el sistema constituira un reactor trifasico. Dentro de las
diversas alternativas para los mismos, la mas apropiada resulta la del reactor trifasico de lecho
fijo. Estos reactores presentan esencialmente dos modos de operacion, con flujos en cocorriente
ascendente ("upflow") o descendente ("trickle-bed"). La eleccion entre ambos modos de

operacion es dificil de definir cuantitativamente, ya que los criterios encontrados en la
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bibliografia son cualitativos y para el sistema en estudio no existen marcadas ventajas de una
forma de operacion sobre la otra. Sin embargo, teniendo en cuenta principalmente los criterios de
distribucion de liquido y eficiencia de mojado, el modo ascendente aparece como mas adecuado
y fue retenido para la continuidad en el estudio.

Se definio un conjunto de condiciones "base", teniendo en cuenta las caracteristicas de la
carga a tratar, el catalizador a emplear, las condiciones de operacion definidas y caracteristicas
geométricas de reactores similares de la industria. Estas condiciones constituyen el eje sobre el
cual se evaluaron propiedades de los fluidos y se obtuvieron los parametros fluidodinamicos y de
transporte del reactor, empleando un conjunto de correlaciones seleccionadas a partir de la
revision bibliografica.

Para el planteo del modelo matematico del reactor se consideré un conjunto de hipotesis
conducentes a obtener un modelo que retuviese los principales fenémenos que afectan el
comportamiento del reactor, sin incorporar aquellos aspectos que generasen una mayor
complejidad matematica pero no tuviesen significacion en los resultados. Estas hipotesis eran
inmediatas, por ejemplo, considerar un reactor adiabatico, o fueron verificadas "a priori",
empleando la informaciéon y criterios disponibles o "a posteriori" a partir de los resultados
obtenidos con el modelo finalmente retenido. De esta forma se planted un modelo de reactor
adiabatico, con flujo piston en ambas fases fluidas y mojado externo total de las pastillas; no se
considerd la presencia de gradientes radiales ni interfaciales de temperatura,; la resistencia a la
transferencia de materia en la fase vapor fue despreciable, al igual que para los hidrocarburos en
la interfase liquido-vapor del lado del liquido, pero se retuvo la resistencia a la transferencia de
materia para el H, en la interfase liquido-vapor del lado del liquido asi como en la interfase
liquido-solido para todas las sustancias.

A vpartir de estas hipotesis se escribieron las ecuaciones que constituyen el modelo
matematico del reactor y se seleccioné un procedimiento para la resolucion del mismo.
Incorporando los parametros fluidodinamicos, de transporte y la informacion cinética obtenida a
partir del estudio experimental, se conform¢ la herramienta requenida para analizar el

comportamiento del reactor y la incidencia de las variables operativas.

I-43



_Parte I: Hidrogenacion total de insaturados en un corte C3-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Estudio cinético y desarrollo del modelo de reactor.

Apéndice

1) Evaluacion de las propiedades termodinamicas y de transporte de la mezcla en fase

liquida y en fase vapor:

Teniendo en cuenta que la evaluacion de las siguientes propiedades no representa un caracter
distintivo del desarrollo del trabajo, y que se han empleado métodos estandar en su calculo,
solamente se hara referencia a la fuente bibliografica donde esta propuesta la metodologia de

calculo:

- Densidad del liquido y del vapor

- Viscosidad del liquido y del vapor

- Coeficientes de difusion de los hidrocarburos
- Tension superficial

- Calores latentes de vaporizacion

- Entalpias de formacion

- Calor especifico del liquido y del vapor

- Conductividad del liquido y del vapor

Evaluadas a partir de métodos presentados en Reid y colab. (1987)

- Coeficiente de difusion de H; en fase liquida

Evaluado con la correlacion de Akgerman y Gainer (1972).

2) Correlaciones empleadas en la estimacion de parametros fluidodinamicos y de

transporte:

En este caso se presentaran en forma detallada las correlaciones empleadas teniendo en

cuenta que son distintivas del tipo de reactor estudiado.

» Numero de Peclet (Dispersion Axial)
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a) Stiegel y Shah (1977)

pe, = Vst 128 ReS ReS [——alv“S I
L D, L Ls Vs (1€, ) ps
\% d Vv /d
siendo: Re, = Vsi Pl : Re,, = sv Pvlys
Hy Hvy

El valor de vi, requerido en esta expresion, fue evaluado a partir de la correlacion

presentada por los propios autores (Stiegel y Shah, 1977)

b) Cassanello y colab. (1998)

Pe, =0.026 (Re;, £, )"

. 1 (Vo Py ey Pv)
siendo En=— (Vg  TVgy) AP, + sL PLVsv Pv
€L ’ ' €1

» Peérdida de Carga:

- Pérdida de carga dinamica: Turpin y Hungtinton (1967)

_ 2 fu Vsv Py

b dh

1.167
_Rey

donde: Inf, =8-1.12In® - 0.0791n’ @ + 0.0152 In’e 0= owT
L

2

estando Rev y Rey calculados con di, como longitud caracteristica

- variacion hidrostadtica:

P;=9.81[(v, /g ) p +((1 -vi)/ € ) pyl
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» Coeficiente de transferencia de materia liquido-solido. Mochizuki (1982)

[(Se})'? (1000d,, -2.2); Re;,, <Re,

x-d
! p " = {550(Sci)' ' Rela' d.. Re <Re,, <Re,
j 0.75 (Sc-) *Rels Re,, >Re,
v d
donde: Re,, = st P ;
My

Re.=0312exp(341 dy)  Re,=7.77 exp(334 dy) dps [<] m

» Coeficiente de transferencia de materia desde la interfase liquido-vapor al seno del liquido y

area interfacial liquido-vapor: Lara Marquez (1992)

02 04
K1Y alv=40 (7)) £ av =236 UV P Sy
. 0

ELv: definido en la misma forma que en la correlacion de Cassanello y colab. (1998)

» Coeficiente de transferencia de materia desde el seno del vapor a la interfase liquido-vapor
(interior de las burbujas). Wesselingh y Krishna (2000)

Para "interfaces moviles",

RV 0.4 g (P-pv)”

J

pv )3 ]1/6
[1+(pv /)1~ o py :
» Retencion liquida: Yang y colab. (1989)

\'
v
v, =g, -0.28 — Y
Vsi T Vsy

» Coeficiente de transferencia de calor liquido-solido. Wakao y colab. (1979)

Nu,s=h;¢d, /A =2+11Re* P"”
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I1 ANALISIS DE RESULTADOS Y DISCUSION

1. INTRODUCCION

En este Capitulo se presentaran los resultados obtenidos para analizar el comportamiento
de un reactor de hidrogenacion total de un corte C;-C4, empleando el modelo matematico
presentado en el Capitulo I, incorporando las expresiones cinéticas alli obtenidas.

Para el analisis se partio del conjunto de valores "base" indicados en la Tabla 4 | Cap. I.

Se ha fijado un nivel de tolerancia de 20 ppm totales de insaturados en la salida del reactor.
Aunque este es un valor razonable, una eventual modificaciéon del mismo (menor nivel de
insaturados requerido) no invalida los resultados que se presentaran. Con estas condiciones, y los
parametros calculados, la longitud de reactor requerida para alcanzar la especificacion de
insaturados es la indicada en Tabla 4 , Cap. I . Esta longitud se tomara como un valor "base" en
instancias posteriores de analisis.

Se ha enfrentado el analisis de acuerdo al siguiente procedimiento: en primer lugar se ha
propuesto comprender como es el funcionamiento del reactor para las condiciones "base",
realizando un pormenorizado andlisis y explicacion fisica de la variacion de cada vanable
dependiente a lo largo del reactor. Adquirtdo este conocimiento, se paso a estudiar la influencia
de las variables operativas sobre el comportamiento del reactor. Esencialmente se analizo la
influencia de la presion total de trabajo, temperatura de alimentacion y relacion entre caudal
molar de H, alimentado a caudal molar total de hidrocarburos. Se ha seleccionado el estudio de
estas tres variables porque son las que, en principio, se pueden modificar en la operacion de una
planta para afectar el comportamiento del reactor. Al analisis de la influencia de la temperatura,
se considero adecuado completarlo con un analisis paramétrico de la incidencia de las
caracteristicas del sistema catalitico, para lo cual se analizd la respuesta del reactor ante
variaciones en la energia de activacion del sistema de reacciones.

Finalmente, se analizo la influencia de un cambio de la carga al reactor mediante la
variacion en la composicion de impurezas, en este caso insaturados. Si bien esta no es un
variable operativa del reactor, si es altamente factible que sea una variacion realista en la

operacion del mismo.

II-1



Parte I: Hidrogenacién total de insaturados en un corte C;-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Andlisis de resultados y discusion.

2. ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DEL REACTOR
PARA LAS CONDICIONES "BASE"

En la Fig.1 se muestra la variacion de la fraccion molar en fase liquida de cada insaturado
y las ppm totales de insaturados a lo largo del reactor. Para el analisis se debe recordar el

esquema de reaccion de la Tabla 1 Cap. .

1
X; % 1 14000
i PPMing
0.8 12000
10000
0.6
8000
0.4 6000
4000
02
2000
0 0

0 02040608 1 12141618 2 22
Zy [m]

Figura 1: Perfiles de la fraccion molar de insaturados en fase liquida y cantidad total de
insaturados a lo largo del reactor. Caso base (Tabla 4 Cap. I)
PE: propeno BD: 1,3-butadieno IBE: 1-buteno
cBE: cis 2-buteno tBE: trans 2-buteno

De los tres compuestos presentes en la carga se observa que el 1,3-butadieno y el propeno
se hidrogenan mas rapidamente que el 1-buteno. Para llegar a esta afirmacion, ademas de la
observacion de los perfiles de composicion, se debe recordar la informacion cinética obtenida, ya
que el 1-buteno, si bien estd presente en la carga, también se forma como consecuencia de la
hidrogenacion del 1,3-butadieno (reaccion 2) y su camino de desaparicion es diferente al de los
otros compuestos, ya que ademas de la hidrogenacion a n-butano (reaccién 5), desaparece por
isomerizacion a 2-butenos (reacciones 8 y 9).

Por otra parte, aunque no estan presentes en la carga, aparecen los 2-butenos, cis y trans,

que se forman por hidrogenacion del 1,3-butadieno (reacciones 3 y 4) y por hidroisomerizacion
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del 1-buteno (reacciones 8 y 9). Estos pasan por un maximo, ya que para un dado conjunto de
concentraciones, la produccidon neta de cis o trans 2-buteno se iguala con su velocidad de
consumo, esencialmente dada por sus respectivas hidrogenaciones a n-butano (reacciones 6 y 7).
Sus velocidades de hidrogenacion, la via mas importante de eliminacion de estos compuestos,
son muy lentas, particularmente para el trans 2-buteno, lo que origina que la segunda parte del
reactor este esencialmente destinada a este fin.

En la Fig. 2 se presentan los perfiles de la fraccion molar de H; a lo largo del reactor en
cuatro puntos del sistema: el seno de la fase vapor, la interfase gas-liquido, el seno de la fase
liquida y la superficie del catalizador. Esta Figura sera de utilidad para analizar la influencia del

transporte de materia.

0.5 30
M [))
Xz % Xp2 %0
25
0.4
20
03
15
0.2
10
0.1 |5
O L A 1 L L ) L L L L I O
0 02 04 06 08 1 121416 18 2 22
Zy [m]
Figura 2: Perfiles de la fraccion molar de H; a lo largo del reactor. Caso base (Tabla 4 Cap. I)
X "12: seno de la fase vapor X'z interfase liquido-vapor
xnz. seno de la fase liquida X H2 superficie del catalizador

En la primera parte del reactor se observa una brusca caida en la fraccion molar de H; en
fase liquida, xp2, la cual se explica por la alta velocidad de hidrogenacion del 1,3-butadieno y del
propeno y una limitacion significativa en la velocidad de transporte de materia en la interfase

gas-liquido, del lado del liquido, evidenciada por la diferencia entre xu. y el valor de equilibrio
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en la interfase, x;,,. Luego de alcanzar una longitud de aproximadamente Z;=0.2 m, cuando se

ha consumido una fraccion importante de 1,3-butadieno y propeno, la velocidad de consumo y
de transporte de H; tienden a equilibrarse, lo cual explica la nivelacion en las curvas de xy2, pero
manteniendo la diferencia en los niveles entre interfase y seno de la fase liquida. Solamente
hacia el final del reactor, cuando solo se verifican las lentas hidrogenaciones de los 2-butenos,
desaparecen los problemas de transporte de H» en la interfase gas-liquido y el seno de la fase
liquida alcanza el valor de saturacion.

En cambio, el transporte de materia entre el seno de la fase liquida y la superficie del

catalizador se revela como suficientemente rapido, ya que practicamente a ninguna longitud del

reactor existe una diferencia apreciable entre xy, y el valor en la superficie del catalizador, x},, .

326 2.5
Vac
TK] V [mol / s]
324 e
1 2
322
320 1 1.5
8 | |
316 | -
314 e
312 : : ' : : ' —_——
0 02040608 1 12141618 2 22
Zy [m]

Figura 3: Perfiles de temperatura (T), caudal molar de H; en fase vapor (Vy;) y caudal molar
total de hidrocarburos (Vuc) a lo largo del reactor. Caso base (Tabla 4 Cap. I)

La fraccion molar de H, en fase vapor, x 'y, disminuye, y sigue esta variacion x;;, con la
cual esta en equilibrio, por dos razones: por el consumo de H; en las hidrogenaciones, pero
esencialmente porque al producirse un aumento de temperatura se vaporiza una fraccion de
hidrocarburos disminuyendo la presion parcial de H,. Este comportamiento se comprende mas

claramente a partir de las curvas presentadas en la Fig. 3.
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Todas las reacciones de hidrogenacion son exotérmicas, del orden de 125 kJ / mol por
doble ligadura, mientras que las reacciones de isomerizacion de butenos ponen en juego muy
bajos calores de reaccion. En consecuencia, al producirse las reacciones de hidrogenacion de
insaturados se verifica una liberacion de calor. Esto produce una elevacion de la temperatura,
como se muestra en la Fig. 3, pero dada la volatilidad de los hidrocarburos de la mezcla, parte
del calor liberado por la reaccion es empleado en la volatilizacion de los mismos, lo que da lugar
a un aumento continuo del caudal de hidrocarburos en fase vapor, Vyc, a lo largo del reactor,
como se verifica en la Fig. 3. Alrededor del 30 % del calor liberado por la reaccion es empleado
en la volatilizacion de los hidrocarburos y, por lo tanto, en una proporcion equivalente se ve
disminuido el aumento de temperatura respecto a una situacion en la cual no hubiese sustancias
volatiles. La consecuencia sobre el caudal molar de H,, V2, es que se verifica una disminucién
del mismo a lo largo del reactor. En la salida del lecho se verifica un incremento del 42 % en
Vue, lo cual afecta significativamente sobre el nivel de elevacion de temperatura y la variacion
de la fraccion de H; a lo largo del lecho y, como consecuencia, en el comportamiento del reactor;
sin embargo, representa solamente el 2.5 % del caudal total de hidrocarburos alimentado, lo cual
indica que la mayor parte de los mismos permanece en fase liquida.

Para el caso analizado, aunque Vuc aumenta y Vi, disminuye a lo largo del lecho, el
resultado neto es un aumento del caudal total de la fase vapor, lo cual afecta favorablemente el

transporte de materia en la interfase liquido-vapor del lado del liquido, aumentando (a. k) en

un 27 % a lo largo del lecho. Este incremento es importante teniendo en cuenta el analisis de la
Fig. 2 sobre la incidencia del transporte de materia.

En general, de las Figs. 1, 2 y 3 se desprende que el reactor presenta dos zonas claramente
diferenciadas en cuanto a su comportamiento. En la zona inicial (hasta aproximadamente 1 m) se
observan las variaciones mas importantes en cuanto a consumo de insaturados, aumento de
temperatura y variacion de los caudales de vapor. Alli es significativa la influencia de la
resistencia  al transporte de materia liquido-vapor. La segunda zona presenta muy pequeiias
vaniaciones de temperatura y caudales y esta destinada esencialmente a eliminar los 2-butenos,
que son los compuestos mas dificiles de hidrogenar para alcanzar la especificacion de
insaturados establecida.

Para analizar el impacto cuantitativo de la resistencia a la transferencia de materia sobre el
comportamiento del reactor, se realizé una simulacion ignorando todas las resistencias externas
al transporte de materia. Los resultados obtenidos se representan en la Fig. 4, donde solamente se
indican las variaciones de la concentracion total de insaturados en ppm y la variacion del trans 2-
buteno, considerando o no la resistencia al transporte de materna.

II-5



Parte I: Hidrogenacion total de insaturados en un corte C;-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo II. Andlisis de resultados y discusion.

03
Xisg Y0 1 148321_
0.25 12000
0.2 10000
8000
0.15
6000
0.1
4000
0.05 2000
03 0

0 02040608 1 12141618 2 22
Zy [m]

Figura 4: Influencia de la resistencia externa a la transferencia de materia sobre el
comportamiento del reactor.

Al ignorarse la resistencia al transporte de materia la longitud del lecho, o en forma
equivalente la masa de catalizador, se reduce en aproximadamente un 26 %. Esto se debe a un
doble efecto; por una parte las velocidades de hidrogenacion aumentaran ya que xj, aumenta y
por otra parte se mejora la selectividad de la desaparicion de 1-buteno, ya que aumenta su
velocidad de hidrogenacion pero no la de isomerizacion, por esta razon el trans 2-buteno (y de la
misma forma el cis 2-buteno) alcanza un menor nivel maximo, como se muestra en la Fig. 4,
lo cual es sumamente benéfico ya que los 2-butenos son las sustancias mas lentas para

hidrogenar.
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3. INFLUENCIA DE LAS CONDICIONES OPERATIVAS

Para estos andlisis se emplearan dos alternativas, que son equivalentes pero que, de
acuerdo a la variable analizada, permiten una mejor descripcion del comportamiento del sistema.
En la mayor parte de los casos se fija la longitud de reactor y se compara el contenido total de
insaturados a la salida, la segunda opcion es establecer una especificacion de insaturados y

calcular la masa de catalizador requerida, expresada como longitud de reactor.

3.1. Caudal de H, alimentado

El caudal minimo de H; a alimentar al reactor debe ser el correspondiente al valor
estequiométrico con la concentracion de insaturados. A partir de este valor minimo se puede
aumentar el caudal de H; y analizar su impacto sobre la performance del reactor. Sin embargo,
debe tenerse presente que al utilizarse un gran exceso de H, por sobre el valor estequiométrico,
sera mayor la pérdida de carga y se deberan manejar altas relaciones de reciclo. Aunque se debe
estar atento a estas consideraciones, se realizara el analisis solo sobre el comportamiento del
reactor. El impacto del caudal de H, a utilizar sobre el funcionamiento general de la planta

escapa del marco de esta Tests.

Tabla 1: Efecto del caudal molar de H; alimentado sobre el comportamiento del reactor.

Fuz (caso)  Fia/Fua(es) Ve AV V° he AVic AT =T-T°
[mol / s] [mol / s] [mol / s] [mol / s] [mol / s] [K]
0.627 (a) 1.78 2.04 0.32 1.50 0.63 10.86
0.667 (b) 1.90 2.17 0.38 1.59 0.68 10.61
1.253 (c) 3.56 3.94 0.81 2.78 1.13 8.41
1.880 (d) 5.35 5.69 1.04 3.90 1.36 7.19
2.507 (e) 7.13 734 1.18 492 1.51 6.39

Se han fijado para el estudio cinco niveles de Fﬁz partiendo de un valor igual a 1.78 veces

el valor estequiométrico, caso (a) de Tabla 1, hasta un valor cuatro veces superior, caso (e) de
Tabla 1. El caso base es el indicado como (b) en la Tabla 1. El analisis se llevara a cabo teniendo

en cuenta los resultados presentados en la Tabla 1 y enla Fig. 5.
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Es razonable esperar que un incremento en el caudal molar de H; genere, de alguna forma,
un aumento de la fraccion molar de Ha, en la superficie del catalizador, xj,,. La influencia de

este aumento es inmediata, sustentada en una explicacion analoga a la empleada al analizar la

influencia derivada al ignorar la resistencia al transporte de matena.

En la Fig. 5 se muestra que x;,, incrementa significativamente ante un aumento de F,‘:},
provocando una fuerte reduccion en la masa de catalizador requenida para alcanzar la
especificacion de 20 ppm a la salida del lecho, que corresponde al punto de finalizacion de cada
curva de la Fig. 5. Para una duplicacion de F,‘;z se logra una disminucion del 33 % en la masa de

catalizador requerida, casos (a) y (c), mientras que la masa requerida se reduce a la mitad al

cuadruplicar el caudal molar de Hj.
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Figura 5: Influencia del caudal molar de H; alimentado sobre los perfiles de la fraccion molar de
H; a lo largo del reactor.

El incremento de xj, con ng se explica primartamente por los mayores niveles de la

., \Y . .,
fraccion molar de H; en fase vapor, x x2, como se muestra en la Fig. S, pero también porque se

alcanzan mayores valores de caudal total de vapor, como se indica en la Tabla 1 lo que conduce
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a mayores valores de (a}" xy,

. . Y .
Por su parte, el incremento en los niveles de x 'p, se puede explicar por dos efectos. Por
una parte, un efecto directo es debido a que se tienen mayores valores de la fraccion molar total

de H,, Xu2 = F, /Fr, lo que se aprecia en los valores de x"12 en el comienzo del lecho (Z.=0) en
la Fig. 5, donde la temperatura es la misma para todos los niveles de Ffl2 considerados. Sin

embargo, este efecto solo conduce a diferencias relativamente pequefias entre las condiciones
analizadas.

El segundo efecto, y que se revela como el mas importante, se debe a que mayores
cantidades de hidrocarburos son vaporizadas a lo largo del lecho al aumentarse Fﬁz como se
aprecia en la Tabla 1, sin embargo, la variacion del caudal de hidrocarburos en fase vapor
relativa al caudal total de vapor en las condiciones de entrada, AVyc/V’, disminuye al aumentar
ng , lo que conduce a una menor disminucion de x i, a lo largo del lecho , como se aprecia en la
Fig. S.

Por otra parte, al vaporizarse una mayor cantidad de hidrocarburos la elevacion de
temperatura es mucho menor al aumentar E 02 , como se aprecia en la Tabla 1. Este es un efecto
perjudicial, ya que es menor el incremento en los coeficientes cinéticos, pero en general se revela
que este es un efecto secundario y en definitiva estd absolutamente sobre compensado por el
efecto benéfico del incremento de x5, .

En resumen, el caudal molar de H, alimentado es una variable operativa de enorme
importancia, tanto para el disefio como para la operacion de un sistema de reaccion como el aqui
estudiado. Sin embargo, el andlisis del efecto de su variacion sobre el comportamiento del

reactor no es obvio. De no haberse considerado la influencia del transporte de materia ni la

elevacion de temperatura, el efecto de Fﬁz no hubiese sido pronunciado, ya que solamente se

manifestaria mediante la variacion en Xz en la entrada del reactor. Asimismo, esta variacion
hubiese sido marginal para una mezcla con una composicion algo diferente, donde solo los Cs4
estuviesen presente, o sea sin compuestos C; y Cs, ya que en ese caso todos los hidrocarburos
hubiesen tenido volatilidades similares y la mezcla H,/HC se hubiese comportado practicamente
como un sistema pseudo-binario, con una composicion de equilibrio de fases definida solo por P

y T e independiente de Xy, (Bressa, 2001).
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3.2. Presion de operacion

Una forma directa de incrementar la fraccion de H; solubilizado en fase liquida es elevar la

presion de operacion. La presion parcial de la mezcla de hidrocarburos en las condiciones "base"

(T = 313.16 K) es aproximadamente pyc = 7.5 atm, en consecuencia, la diferencia con la presion

total (P- puc) aproximadamente iguala a la presion parcial de Ha, puz. Por lo tanto, un incremento

en la presion de operacion, por ejemplo de 12 atm a 15 atm, provoca un marcado incremento en

pu2. En forma directa incrementa el valor de equilibrio en fase liquida, xj,,, y las fracciones de

H, en el seno del liquido y en la superficie del catalizador, como se aprecia en la Fig. 6.
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Figura 6: Influencia de la presion total de operacion sobre los perfiles de la fraccion molar de H;
(en la superficie del catalizador) y de la fraccion molar de frans 2-buteno.

Otro efecto del aumento de la presion total de operacion se aprecia a lo largo del lecho. Al

aumentarse la presion total se restringe la vaporizacion de hidrocarburos, se produce un mayor

aumento de temperatura a lo largo del lecho, pero con una menor disminucion de la fraccion

molar de H, en fase vapor. Estas observaciones se ejemplifican en la Tabla 2, que indican la
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variacion de tres relaciones entre la entrada y la salida del lecho para las dos presiones de

operacion analizadas.

Tabla 2: Influencia de la presion total sobre el comportamiento del reactor.

Vanacion Entrada-Salida P =12 atm P =15 atm
AVuc 0.6807 mol /s 0.0774 mol / s
AT 10.6 K 132K
X2 /xma 0.4051 0.5093

La elevacion en la fraccion molar de H; en la superficie del catalizador, xj;,, que afecta

directamente las velocidades de hidrogenacion, asi como el mayor incremento de temperatura,
aunque su aporte sea marginal, son efectos que conducen a que se pueda alcanzar la
especificacion de insaturados con menores masa de catalizador al aumentar la presion de
operacion. Nuevamente, como se observa en la Fig. 6, la fraccion molar de trans 2-buteno se
mantiene en niveles mucho menores al incrementarse la presion total de operacion, por la mejora
en la selectividad hacia n-butano en el consumo de 1-buteno. Ya se ha visto que esta situacion
mejora el comportamiento del reactor. La consecuencia de todos estos efectos benéficos, es que
se alcanza la especificacion de impurezas con aproximadamente un 50 % menos de masa de
catalizador, lo cual se visualiza en el punto donde finaliza cada curva en la Fig. 6, al
incrementarse de 12 a 15 atm la presion total de operacion. En forma equivalente, esta
conclusion se puede visualizar como la posibilidad de incrementar el tiempo de operacion de una
masa dada de catalizador.

A partir de los resultados presentados se puede concluir que un incremento entre 0 a 1 atm
por sobre la presion de vapor de los hidrocarburos tendra un significativo efecto sobre la
cantidad de catalizador requerida para alcanzar la especificacion de impurezas o sobre ¢l tiempo
en servicio de una carga dada de catalizador, teniendo en cuenta que este pueda sufrir un proceso
de desactivacion. Obviamente, al trabajar a mayores presiones totales se incrementaran los
costos. Sin embargo, en los niveles analizados, los costos fijos no deberan vanar fuertemente
aunque si se verificara un incremento en el costo operativo. No obstante esta desventaja, la
posibilidad de mejorar significativamente el comportamiento del reactor al incrementarse las
velocidades de hidrogenacion con un aumento de la presion total de operacion debe considerarse

una alternativa de gran interés para la operacion de la planta, ya que siempre es esperable una
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desactivacion del catalizador. Los resultados que se presentaran en la proxima seccion valorizan

en forma adicional esta alternativa en la operacion del reactor.
3.3. Temperatura de alimentacion

La incidencia de una modificacion de la temperatura sobre el comportamiento del reactor
se puede analizar teniendo presente que influye sobre dos aspectos del sistema. Por una parte, un
aumento de temperatura produce un incremento en los coeficientes cinéticos, por otra parte, un
aumento de temperatura incrementa la cantidad de hidrocarburos volatilizada, lo que produce
una disminucion en la fraccion molar de H, en fase vapor y por consecuencia en X, , lo cual
disminuira las velocidades de hidrogenacion. En consecuencia, como se presentan dos tendencias

contrapuestas, la respuesta definitiva solo puede surgir a partir de un analisis cuantitativo.

Tabla 3: Efecto de la temperatura de alimentacion sobre el comportamiento del reactor.

T° Salida del AT Ve AV
[K] reactor (K] [mol / s] [mol / s]
(ppm de
insaturados)
303.16 1.5 12.92 0.854 0.137
313.16 20.0 10.60 1.592 0.681
323.16 265.0 6.57 3.582 1.542

En la Tabla 3 se presentan los resultados obtenidos variando la temperatura de
alimentacion en +10 K a partir del valor del caso base, que es T°=313.16 K. La concentracion de
insaturados en la salida del reactor, expresada como ppm, aumenta aproximadamente un orden
de magnitud cuando la temperatura de alimentacion se incrementa en 10 K. El fuerte incremento
en Vyc que se produce al aumentar la temperatura de alimentacion, no solo en el valor de ingreso
de Vyc, sino también a lo largo del reactor como indica la ultima columna de la Tabla 3, causa
una dilucién muy fuerte del H; en fase vapor y por consiguiente baja x5, en un nivel tal que
supera cualquier mejora originada en un aumento en los coeficientes cinéticos. Asimismo, y a la
inversa de lo visto al aumentar la presion total, al disminuir x},, se produce una disminucion de
la velocidad de hidrogenacion de 1-buteno, pero no se ve afectada la velocidad de isomerizacion
a 2-butenos, lo que conduce a un aumento de los mismos y por lo tanto a tener que eliminar los

insaturados con menos velocidad de reaccion. En conclusion, un aumento de temperatura resulta

I1-12



Parte I: Hidrogenacién total de insaturados en un corte C;-C,: analisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Andlisis de resultados y discusion.

netamente perjudicial para el comportamiento del reactor y por lo tanto no aparece como una
variable a modificar a efectos de recuperar la actividad cuando se produce la desactivacion del
catalizador.

Los resultados obtenidos surgen del impacto que tiene un aumento de la temperatura sobre
el proceso de vaporizacion y sobre las constantes especificas. La variacion de estas ultimas esta
determinada por su energia activacion, en consecuencia, resulta de interés analizar el
comportamiento del sistema si se empleasen otros catalizadores, con diferentes energias de
activacion. Para llevar a cabo un analisis paramétrico se supuso que las energias de activacion de
todas las reacciones eran iguales y se modificaron los factores preexponenciales de las constantes
especificas, de tal forma que cada constante especifica mantuviese el valor a 313.16 K, la
temperatura de entrada en las condiciones "base", independientemente de la energia de

activacion.
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Figura 7: Influencia de la temperatura de alimentacion sobre el comportamiento del reactor
(expresado como la cantidad total de insaturados a la salida) para cinco niveles de
energias de activacion.

La concentracion de insaturados totales a la salida de un lecho de Z1=1.4 se grafican en la

Fig. 7 en funcién de la temperatura de entrada al reactor, T°, para diferentes valores de la energia
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de activacion E. Se han representado unicamente valores de T° superiores a 293 K (20 °C), ya
que valores por debajo de la temperatura ambiente no resultan razonables. Se incluyen las curvas
para los valores experimentales de energia de activacion indicados en la Tabla 2 Cap. I asi como
para E=0. Este ultimo valor se incluye para ejemplificar la situacion limite que refleja
exclusivamente el efecto de T® sobre la dilucion del H; en la fase vapor.

Para cualquier valor de E mayor que cero se encuentra un rango, a bajas temperaturas, en

el cual un incremento de T° produce un efecto favorable, disminuyendo la cantidad de

. . . . , . 0
insaturados a la salida del reactor, pero esta tendencia se revierte luego de un valor critico, T,

que aumenta al aumentar E.

El valor de T?

cnit

para el catalizador ensayado es bajo, del orden de 290 K, debido a que las

energias de activacion efectivas estimadas son bajas. Se aprecia en la Fig. 7 que el

comportamiento global para valores de T° superiores a T’ no difiere demasiado del caso

hipotético de E=0.

Dado que se ha sefialado que el catalizador analizado estaria sujeto a fuertes resistencias
difusionales, los valores de energia de activacion presentados en la Tabla 2 Cap. I serian la
mitad de los valores intrinsecos, los cuales tendrian valores del orden de 30000-40000 J / mol.
De esta forma, la curva de E=41000 J / mol de la Fig. 7 estaria representando el comportamiento

de un catalizador con las mismas caracteristicas cinéticas del estudiado, pero sin limitaciones

difusionales. El valor de T, se incrementa hasta aproximadamente 303 K, pero aun en este caso

el rango de valores de T° en el cual un aumento de temperatura resulta favorable al
comportamiento del reactor, es muy limitado.

Los otros valores de E analizados son improbables para un catalizador de base Pd, pero
resultan utiles para visualizar que la influencia final de la temperatura puede cambiar ya que
depende del sistema analizado. Lo mismo puede sefialarse, a pesar de que la tendencia general es
invariable, para sistemas con una volatilidad mas baja de los hidrocarburos, por ejemplo al
trabajar a mayores presiones totales o con menor contenido de Cs.

En definitiva, el efecto de la temperatura sobre el comportamiento del reactor no se puede
predecir sin pasar por un analisis cuantitativo. Para el sistema estudiado un incremento de
temperatura, dentro de los limites de una operacion industrial por sobre valores ambientales,
resulta perjudicial para el comportamiento del reactor, por lo que se deben considerar la
modificacion de otras variables operativas, como la presion total de operacion o el caudal molar

de H,, a efectos de mejorar la performance del reactor.
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3.4. Fraccion de insaturados en la alimentacion

La influencia que tendra sobre el comportamiento del reactor, y particularmente en
alcanzar la especificacion de insaturados, un aumento o disminucion de la cantidad global de
insaturados en la alimentacion es casi obvia y no merece una consideracion particular. En
cambio, resulta de interés analizar como influye en el comportamiento del reactor una variacion
entre las cantidades relativas de insaturados, pero manteniendo constante la fraccion molar total
de insaturados en la entrada al reactor.

Los resultados obtenidos al cambiar las cantidades relativas de cada insaturado, partiendo
de la relacion del caso base de la Tabla 4 Cap. I, el cual se mantiene como punto de referencia, se
presentan en la Tabla 4. Tres casos corresponden a un nivel "alto" de propeno y tres a un nivel
"bajo" de propeno y para cada caso se modifican los niveles de 1,3-butadieno y 1-buteno. Las
otras condiciones, temperatura, presion total y caudal de Hy, son las mismas que en la situacion
"base". Para analizar la incidencia de cada insaturado se debe tener en cuenta el esquema de
reaccion de la Tabla 1 Cap. I, la informacion cinética de la Tabla 2 Cap. I vy, ademas, que la

hidrogenacion de cada doble ligadura tiene aproximadamente el mismo calor de reaccion.

Tabla 4: Influencia de las cantidades relativas de impurezas sobre el comportamiento
del reactor.

Caso | Insaturado en la alimentacion Insaturados en la salida del reactor
al reactor (ppm) (Zt=2.3 m) (ppm)
PE BD 1BE Total PE 1BE tBE
Base 4303.5 1696.8 7869.2 18.35 0 0.5 15.8
I 10295.1 0 35744 3.25 0 0.086 2.84
II 10295.1 1787.78 | 1787.78 8.25 0.04 0.21 7.03
I11 10295.1 3574.4 0 21.17 0.17 0.53 17.36
vV 2058.28 0 11809.91 10.30 0 0.27 9.025
\Y% 2058.28 | 5904.34| 5904.34 151.35 0.17 3.65 122.27
V1 2058.28 | 11809.91 0 1466.70 13.56 34.88 1047.28
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Una pn'_mera conclusion general de los resultados presentados en la Tabla 4 es que la
cantidad relativa de cada tipo de impureza que ingresa al reactor tiene un impacto significativo
sobre el comportamiento del mismo, ya que aunque se mantiene las cantidades totales de
impurezas en el ingreso, la fraccion de insaturados a la salida puede diferir hasta en casi tres
ordenes de magnitud.

Del conjunto de resultados se desprende que la eliminacion de insaturados se ve facilitada
cuando aumenta la proporcion de propeno y se ve altamente desfavorecida cuando aumenta la
proporcion de 1,3-butadieno. Esencialmente este comportamiento se debe a que el propeno,
ademas de tener una velocidad de reaccion relativamente alta, se convierte unicamente en
propano, en cambio el 1,3-butadieno y el 1-buteno producen los 2-butenos, que son las
sustancias mas dificiles de hidrogenar.

Por otra parte, para eliminar la misma cantidad molar de 1,3-butadieno que de propeno o 1-
buteno, aunque este siga la via de la isomerizacion (esta etapa pone en juego muy poco calor de
reaccion) el calor de reaccion es el doble. En consecuencia, al aumentar la fraccion de 1,3-
butadieno la generacion de calor aumenta sensiblemente, provocando un mayor aumento de
temperatura, pero esencialmente una mayor vaporizacion. La consecuencia de operar a mayores
niveles térmicos, como se vio previamente (Fig. 7), conduce a una mayor disminucion en la
presion parcial de H; a lo largo del reactor. Los efectos que esta variacion tiene sobre el

comportamiento del reactor son claramente perjudiciales.
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4. CONCLUSIONES

Los resultados alcanzados al analizar el comportamiento del sistema estudiado, empleando
el modelo planteado y la informacion cinética obtenida, demuestran que las conclusiones

esenciales del analisis realizado son:

»  La hidrogenacion de los 2-butenos, especialmente el trans 2-buteno, son las mas lentas, lo
que provoca que aproximadamente la mitad del lecho esté destinada a la eliminacion de
estos compuestos que, aunque pueden no estar presentes en la alimentacion, son formados

por hidrogenacion del 1,3-butadieno e hidroisomerizacion del 1-buteno.

»  Las limitaciones al transporte de materia en la interfase liquido-vapor del lado del liquido,
son las mas importantes y tienen un fuerte impacto sobre el comportamiento del sistema.

» La volatilidad de los hidrocarburos es de una importancia crucial, y probablemente el
aspecto mas distintivo del sistema. Al tratarse esencialmente de reacciones de
hidrogenacion, y por lo tanto exotérmicas y operarse en un lecho adiabatico, el calor
liberado por reaccidon es empleado solo parcialmente en la elevacion de temperatura. Una
parte significativa del mismo provoca la volatilizacién de los hidrocarburos, lo cual
disminuye la fraccidon molar de H, en fase vapor y, por lo tanto, la fraccion molar del
mismo en la superficie del catalizador, afectando el comportamiento del sistema tanto por
el impacto directo sobre la velocidad de reaccion como por una modificacion en la
selectividad hidrogenacion/isomerizacion del 1-buteno.

Estas caracteristicas del sistema permiten explicar la influencia de las diversas variables
operativas estudiadas, pero muestran una incidencia muy particular, que no resulta de un analisis
elemental de la informacion disponible. En muchas situaciones, donde la modificacion de una
variable provoca efectos contrapuestos, solamente se puede alcanzar una conclusion definitiva
mediante el resultado numérico.

De esta forma, variables operativas que son empleadas tipicamente en un sentido en la
mayoria de los reactores cataliticos, como un aumento de temperatura para compensar la
desactivacion del catalizador, fallarian absolutamente de emplearse en la misma forma en este
sistema, ya que la volatilizacion de los hidrocarburos, con la consiguiente disminucion en la
fraccion molar de H; en fase vapor, es mucho mas perjudicial que el beneficio alcanzado por la
elevacion de los coeficiente cinéticos. Consecuencias similares se observaron al realizar un
estudio paramétrico sobre la energia de activacion, representando el posible comportamiento de
otros catalizadores.

I1-17



Parte I: Hidrogenacion total de insaturados en un corte C;-C,: andlisis del comportamiento de un reactor industrial.
Capitulo 1. Andlisis de resultados y discusion.

Se ha demostrado, en cambio, que la modificacién de otras variables operativas, como un
incremento en la presion total de operacion o en el caudal molar de H; alimentado, si pueden
compensar la pérdida de actividad del catalizador.

Por otra parte, el analisis realizado demostré que, a pesar de mantenerse la cantidad total
de insaturados alimentada, la calidad de los mismos tiene un impacto significativo sobre el
comportamiento del reactor, resultando el propeno el mas beneficioso para la operaciéon del

reactor y el 1,3-butadieno el mas perjudicial.
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Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacidn selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno — 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo IIl. Parte experimental.

II1 PARTE EXPERIMENTAL

1. INTRODUCCION

En este capitulo se describiran todos los aspectos experimentales involucrados en los
ensayos para estudiar el comportamiento de catalizadores comerciales en base a Pd en la
hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno en presencia de n-butenos, particularmente de 1-
buteno.

Dado que la reaccion transcurre en fase liquida se optd por ensayos de tipo discontinuo,
teniendo en cuenta los factores que se exponen en la seccidon 2.

El sistema experimental constituyd un aspecto muy importante en el programa de
actividades llevado a cabo, dado que el mismo comprendié su instalacion completa y el
desarrollo de todo el protocolo experimental. En adicidn, la forma de instalar las muestras de
catalizadores se reveld como un aspecto trascendente, que demandd probar con diferentes
alternativas.

A partir de disponer de un reactor experimental tipo tanque agitado, se ensayo el uso de
catalizador molido en suspension (sistema “slurry”), el uso de canastas rotativas y, finalmente,
un sistema alojando el catalizador en un lecho externo al tanque agitado. En esta dos ultimas
opciones, los catalizadores fueron ensayados en su tamafio original.

El sistema de lecho externo fue considerado el mejor, y con el mismo se llevaron a cabo la
mayor cantidad de ensayos. Este sistema es descripto en detalle en la seccion 3 y el desarrollo de
los ensayos en la seccion 4, postergandose para la seccion S la discusion y comparacion entre los

distintos esquemas ensayados.
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2. GENERALIDADES DEL SISTEMA EXPERIMENTAL Y MATERIALES
PRINCIPALES

Dado que las reacciones cataliticas a estudiar se llevan a cabo en fase liquida, se decidid
montar un sistema de reaccion experimental que operara en forma discontinua con respecto a la
mezcla de hidrocarburos.

Las consideraciones realizadas fueron de tipo presupuestario y operativo. Las cantidades
estimadas de reactivos y el tiempo global de los ensayos resultan muy inferiores para una
operacion discontinua en comparacion con una continua, en base a la obtencion de la misma
cantidad de informacion. Esta conclusion resulta de considerar que una misma muestra permite
obtener informacion a una gran variedad de niveles de conversion en el sistema discontinuo,
mientras que en el sistema continuo se deben realizar una secuencia equivalente de operaciones
con distintos niveles de caudal de alimentacion de reactivos.

Por otro lado, el sistema continuo requiere de instrumental para medicion y control de
caudal en cada linea de los componentes alimentados, mientras que el sistema discontinuo
permite la carga secuencial de reactivos, minimizando la cantidad de instrumental.

El componente primario del sistema de reaccion empleado es un tanque de 100 ml de
capacidad nominal con una turbina impulsada mecanicamente. Este tanque aloja el lote de
mezcla reactiva de hidrocarburos y se encuentra conectado a una linea de suministro de H,
(calidad 99.999 %), que permite el ingreso al sistema de este gas durante la experiencia en
cantidades suficientes para mantener constante la presion total del sistema. Por lo tanto, de las
sustancias participantes en la reaccion, el H, constituye el unico componente con adicion
sostenida. Dado que las experiencias son realizadas a temperatura constante, en niveles entre 25
y 50 °C, la presion parcial de la mezcla de hidrocarburos también se mantiene esencialmente
constante y como consecuencia la presion parcial de H, (puz) también resulta constante. Fueron
realizados ensayos, en distintas instancias de este estudio, con pyz desde 0.2 atm hasta 8 atm.

Los hidrocarburos no saturados empleados en los lotes a procesar fueron 1,3-butadieno
(BD) y 1-buteno (1BE), ambos de calidad 99.0 %, provistos en sendos cilindros de 1 kg como
gas licuado.

Atentos al sistema de reacciones esperables cuando no existen compuestos acetilénicos en
la mezcla de reactivos, que se muestra en la Fig. 1 (Derrien ,1986), podemos apreciar que la
presencia inicial de BD permitira la aparicion de todas las especies. Por otro lado considerando

que las reacciones de isomerizacion entre los n-butenos desfavorecen ampliamente al 1-buteno,
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la presencia del mismo generara la aparicion apreciable de cis 2-buteno (cBE) y trans 2-buteno
(tBE) y la ocurrencia de las tres reacciones de hidrogenacion. Por lo tanto, y teniendo en cuenta
que las hidrogenaciones de cBE y tBE son de importancia secundana en condiciones practicas de
un proceso de hidrogenacion selectiva, se confind este estudio a mezclas iniciales de BD y 1BE.
Se recuerda que las reacciones de isomerizacion 7, 8 y 9 en el esquema de la Fig. 1 requieren de
la presencia de H, (como fuera explicado en el Cap. I seccion 2.2.1 Parte I), por lo que se las

reconoce como reacciones de hidro-isomerizacion.

¢BE

A

Iy To
I T4
BD »1BE » BA
Ig

v

tBE

Figura 1: Esquema del sistema de reaccion

Debido al hecho de que el BD constituye una impureza, su composicion molar inicial en el
lote nunca superé 3 %. Contenidos iniciales de 1BE de hasta 16 % fueron ensayados. Este es el
nivel usual en cortes industriales ricos en olefinas C4 y como se explicara con posterioridad,
mayores concentraciones tampoco brindan informacion adicional.

Para completar la solucion de hidrocarburos se empled n-hexano (97 % HPLC) como
solvente inerte. El uso de un solvente liquido en condiciones ambientales facilita
significativamente la carga inicial de BD y 1BE y permite recoger muestras para analisis en
estado liquido y mantenerlas (con las precauciones que se detallan en la seccion 4.3.) hasta su
procesamiento cromatografico.

El ultimo componente empleado para generar los lotes fue propano (calidad 99.99 %,

provisto en cilindros como gas licuado). El mismo fue empleado para incrementar la presion
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parcial de los hidrocarburos en los ensayos donde se operé con pu; del orden de 1 atm o
inferiores, agregando inicialmente la cantidad necesaria para alcanzar una presion total de al
menos 2 atm. Se requiere este nivel de presion total para la extraccion de muestras para analisis.
Puesto que la mayor cantidad de propano incorporado se encuentra disuelto en el liquido, la
extraccion de muestras de fase vapor no altera su proporcion en la mezcla de hidrocarburos y
tampoco lo hace la extraccion de muestras liquidas. Por lo tanto, su fraccion molar en el liquido
se mantiene practicamente constante durante el ensayo y consecuentemente su presion parcial.
Ello permite, en definitiva, que pu: resulte esencialmente constante, debido al control de la
presion total. Cabe comentar que el agregado de un gas con escasa solubilidad antes del inicio de
la operacion (por ejemplo N;) para alcanzar la presion total fue desestimado, puesto que la
cantidad total de materia extraida para los analisis al cabo de una experiencia resulta

significativa, lo que conducia a disminuir la presion parcial de N, y aumentar la de H.

H, Lecho Fijo
V?‘SO .d’e Externo
Agitacion
—
A AAAA_A_ CT —
rpm
CT —
oo
\V/ )J
Bomba de
Recirculacion

CT: Control de Temperatura
rpm: Control de velocidad de agitacion

Figura 2: Esquema basico del equipo experimental

Una cuestion relevante en el estudio realizado fue la eleccion del modo de introducir en el
sistema la muestra de catalizador. En la seccién 5 se discutira este aspecto en profundidad,

comparando las distintas alternativas ensayadas. La decision definitiva recayo en el uso de un
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lecho externo al tanque agitado con recirculacion de la mezcla reactiva, como se indica en el
esquema de la Fig. 2, usando el catalizador en su tamafio original de presentacion comercial.
Este sistema resulto favorable respecto a las alternativas de uso del catalizador alojado en el
recipiente de agitacion, ya sea molido formando una suspension o alojado en canastas rotatorias
(seccion 5).

En el sistema finalmente adoptado, la velocidad de recirculacion de la bomba debe ser tal
que permita una diferencia de composicion despreciable entre la entrada y salida del lecho de
catalizador y también que permita minimizar los efectos de transferencia de materia
interparticular (efectos externos). En este esquema, las funciones del tanque agitado resultan la
de alojar la mayor cantidad del lote reactivo, la de permitir la saturaciéon del mismo con H; y el
control de temperatura.

Se ensayaron cuatro variedades diferentes de catalizadores comerciales, cuyas
Jenominaciones y caracteristicas basicas se dan en la Tabla 1. Todos ellos poseen el deposito de
Pd confinado en una delgada capa (tipo “egg-shell”). Las medidas del espesor de capa activa

vara los catalizadores CC y NM, fueron realizadas como se describe en Bressa (2001).

Tabla 1. Catalizadores comerciales estudiados y sus caracteristicas.

Denominacién CC NB NM AP
Geometria esférico esférico esférico cilindrico
Tamaio promedio 2.34 mm 3.17 mm 3.17 mm 4.5x45 mm
Area especifica (BET) | 71 m/gr - - 2-5 m‘/gr
Volumen de poro 0.6 cm’/gr - - -
Densidad 1.15 gr/em’ | 1.33 gr/em’ | 1.33 gr/cm’ 1.25 gr/cm’
Metal activo Paladio Paladio Paladio Paladio
Contenido de Pd 02%p/p | 03%p/p 0.3 % p/p 0.1 £0.03 % p/p
| Espesor de capa activa | 237.5 um - 100.0 um -

En la siguiente seccion se describiran en detalle todos los componentes del sistema

experimental definitivo.
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3. DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL DEFINITIVO

Si bien se realizaron modificaciones intermedias, al detectar formas de operar mas
eficientes y con el fin de obtener mayor y mejor informacion, solo se describe la configuracion
del equipo y el procedimiento finalmente adoptados.

Un esquema global del equipo se proporciona en la Fig. 3 . En primer lugar se describiran
los componentes del circuito de recirculacion (Fig. 2) y luego los correspondientes a las lineas de

alimentacion.

3.1. Componentes del circuito de recirculacion

Tanque agitado, sus accesorios y su instrumentacion

El tanque agitado empleado corresponde a un sistema comercial fabricado por Autoclave
Engineers con vasos de 100 y 300 ml de capacidad nominal. El sistema esta compuesto por el
vaso y sus elementos internos, una manta de calefaccion, el cabezal superior, el dispositivo de
acople magnético del agitador, el motor de impulsion y una torre de control para la velocidad de
rotacion y para la temperatura.

En este estudio se trabajo6 con un vaso construido en aluminio, que guarda las
caracteristicas esenciales del vaso original de 100 ml, pero que introduce modificaciones para la
extraccion de una corriente liquida en su base. El esquema del mismo, sus elementos internos,
asi como las dimensiones principales se pueden apreciar en la Fig. 4.

La aspiracion de la bomba del circuito de recirculacion corresponde a la salida de la base
del vaso. La salida de liquido es prevista en el sistema original a partir de un conducto interno de
pequefio diametro, que resulto inapropiado para aspirar el caudal recirculatorio empleado, debido
al arrastre significativo de burbujas por la depresion ocasionada. La salida por la base elimina
completamente esta dificultad. El disco que se indica en la Fig. 4 es perforado, permitiendo

distribuir la aspiracion sobre una superficie importante que evita la succion de burbujas.
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termocupla

bafle -—

disco perforado ——

vaso de aluminio

Figura 4. Esquema del tanque agitado, elementos internos, dimensiones principales.

7R

-

115 mm

T—— aspiracion de la bomba

de recirculacidon

Un esquema de la turbina de impulsién con sus dimensiones se da en la Fig. 5. El eje de la

turbina es hueco (Fig. 6) y presenta dos orificios laterales, uno superior por sobre el nivel de

liquido y uno inferior, al nivel de los dos discos sobre los que se montan las paletas. Al rotar la

turbina, ambos discos conforman una camara de depresion (por efecto de la fuerza centrifuga)

con la consecuente aspiracion del gas de la parte superior que es dispersado por el onficio

inferior con un intenso burbujeo (acciéon que se esquematiza en la Fig. 6). Este es el mecanismo

que permitira mantener el liquido saturado con H; (Cap. 1V, seccion 3.1.).

911 mm

g 2mm

4

I3 mm

|

M | J I 1

Q9 255 mm

& 32 mm

Figura §: Vista frontal de la turbina de impulsion, dimensiones principales.
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La turbina es accionada a través de un acople magnético con el motor impulsor, cuya
velocidad (hasta 3000 rpm) es medida por un dispositivo basado en el efecto Hall y controlada
automaticamente por medio de la torre de control. La manta de ceramica refractaria que contiene
en su interior una resistencia eléctrica permite la regulacion de temperatura del liquido en el
vaso, también a través de la torre de control. Un serpentin en el interior del vaso (no indicado en
la Fig. 4) permite la circulacion de un fluido para intercambio térmico. Fue usado
ocasionalmente con agua enfriada para favorecer la accion de control de temperatura.

Completa el conjunto de elementos internos del vaso un bafle vertical para impedir la

formacion de vortices (Fig. 4).

Figura 6: Esquema de la dispersion de gas por el agitador.

El cabezal del vaso contiene las conexiones para el acceso de fluidos, extraccion de

muestras del vapor y sistema de seguridad (disco de ruptura).

El lecho para muestra de catalizador

El lecho para las muestras de catalizador esquematizado en la Fig. 2, consiste en un tubo de
4" nominal de acero inoxidable de 0.55 cm de diametro interno y 22 cm de longitud, provisto de
una camisa para la circulacion de fluido de intercambio y un filtro instalado a la salida del
mismo.

En la operacion normal el liquido fluye en forma descendente. Debido a los altos caudales
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recirculatorios, la temperatura en todo el interior del tubo (y particularmente en el lecho) puede
considerarse uniforme. Esta temperatura es registrada por medio de una termocupla que se
inserta en una vaina que alcanza el tercio superior del tubo. La misma debe resultar
aproximadamente igual a la del vaso agitado, de manera de mantener las condiciones de
saturacion del H, y de favorecer la uniformidad de temperatura en el lecho. A tal fin se circula
agua termostatizada (ver esquema en la Fig. 3) por la camisa y se mantiene el conjunto de tubo y
camisa con aislacion térmica.

El filtro a la salida del lecho (Fig. 3) tiene como objeto retener polvo que eventualmente se
desprenda de las muestras de catalizador. Puesto que la cantidad de polvo acumulado no debe ser
tal que tenga un efecto catalitico significativo, se controla la obstruccion del filtro, como se
describe en la siguiente subseccion.

La muestra de catalizador, del orden del gramo, se soporta sobre una malla metalica que se

inserta en la conexion de salida.

Bomba de recirculacion, sistema de tuberias y toma de muestras

El elemento que completa el circuito es una microbomba rotativa de dos lobulos con
acople magnético (Alltech). Se regula el caudal de liquido modificando la tension de
alimentacion del motor de corriente continua que impulsa la bomba.

El valor operativo de caudal recirculatorio utilizado en los ensayos fue de alrededor de 700
ml/min.

El liquido aspirado del tanque agitado es bombeado a través del lecho y retorna al tanque
por una de dos trayectorias alternativas, correspondientes a los tramos a la izquierda del punto
“cambio de seccion” en la Fig. 3, que se seleccionan mediante una valvula de tres vias.

La trayectona directa es la de uso normal durante los ensayos, mientras que la trayectoria
que contiene la valvula con la indicacion “muestreo liquido” (Fig. 3) se emplea para la toma de
muestras liquidas. A tal fin se desvia el retorno del caudal de recirculacion permitiendo que el
mismo arrastre el contenido residual del rulo esquematizado en la Fig. 3. Esto se logra en
alrededor de tres segundos, luego de lo cual se retoma la trayectona directa y se cierra la valvula
“on-off” en el extremo de trayectoria de toma de muestras. De esta manera queda un pequeiio
volumen de liquido entrampado entre la valvula de tres vias de seleccion y la “on-off”. La
longitud del rulo es tal que dicho volumen permite cargar un tubo Fpendorf con la muestra
liquida (aproximadamente 0.5 ml).

Se puede apreciar que el hecho de disponer el sistema de toma de muestras liquidas en el
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circuito de recirculacion permite que el tiempo de reaccion asignado a la muestra resulte muy
preciso (la incertidumbre se reduce a los pocos segundos de desvio por la trayectoria de toma de
muestra) y practicamente no se pierde materia porque se evita una accion de “purga” en la
camara de muestreo.

Las dos trayectorias alternativas estan construidas con tuberias y accesorios de 1/8”, a
diferencia del resto del circuito de recirculacion constituido por elementos de '4”. Esta ultima
medida se emplea para minimizar la pérdida de presion en el circuito, mientras que en las
trayectorias de descarga se pretende minimizar el volumen del tramo de muestreo y para la
trayectoria directa se pretende ocasionar una perdida de carga tal que sea adecuadamente
registrada por el manoémetro a la derecha del punto “cambio de seccion” en la Fig. 3. La
diferencia de presion entre la lectura del mencionado manometro y la del tanque agitado fue
correlacionada con el caudal recirculatorio, lo que permite controlar que durante los ensayos el
caudal se mantenga al nivel deseado. De no ser asi, una disminucion indica una oclusion del
filtro instalado para retener el polvo de catalizador o un funcionamiento anémalo de la bomba.

Las tuberias y accesorios empleados en el sistema son de acero inoxidable o de poliamida.

Como se puede apreciar en la Fig. 3, el sistema de tuberias del circuito de recirculacion
permite un “by-pass” que, mediante la manipulacion correcta de las valvulas, conduce la
recirculacion del contenido del tanque por una trayectoria que evita su pasaje por el reactor. Esta
alternativa se emplea para que antes de poner en contacto la mezcla reactiva con el catalizador
(inicio de la reaccion) todo el circuito y sus elementos hayan alcanzado una temperatura
uniforme (esta condicion se alcanza independientemente para el lecho catalitico mediante el
pasaje de agua termostatizada por la camisa).

Durante la operacion también se extrae un cierto numero de muestras de la fase vapor
sobrenadante en el tanque, con el proposito principal de monitorear la proporcion de Hz y con
ello evaluar la constancia de su presion parcial. La extraccion de las mismas se hace a traves del
cabezal del tanque agitado (ver Fig. 3), linea que también contiene el manometro de lectura de la

presion en el tanque.

3.2. Lineas de alimentacion

Las lineas de alimentacion al sistema corresponden a los hidrocarburos componentes del
lote, reactivos (BD, 1BE), solvente (n-hexano), propano, y gases (H, y N;). El N (calidad
99.999 %) se emplea en la etapa previa de reduccion del catalizador (seccion 4.1.) y como gas

inerte en operaciones de barrido del sistema.
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Dado que estudios previos (Bressa, 2001) han demostrado que la presencia de vapor de
agua mientras se lleva a cabo la operacion ocasiona una pérdida de actividad del catalizador, se
ha tenido especial precaucion en eliminar su introduccion en todas las lineas de alimentacion,
Asimismo, tampoco debe admitirse el ingreso de O,, dado que los materiales estudiados
catalizan la formacion de agua a partir del H, presente en el sistema.

Se describen a continuacion las principales caracteristicas de cada linea de alimentacion,

cuyo esquema se proporciona en la Fig. 3.

Alimentacion de gases, H>y N». Purga del sistema

Las lineas de alimentacion de H, y N, comparten un tramo comun (Fig. 3) con los

elementos de purificacion, que secuencialmente en la direccion del flujo son:

- Lecho de sacnificio (relleno con el catalizador CC, ver Tabla 1)
- Lecho de tamiz molecular de Zeolitas 4A (retencion de humedad)

- Trampa de O; (6xido de manganeso) marca "All-Tech"

El lecho de sacrificio se instala para asistir a los restantes elementos, dado que cuando
circulan H; y Oz (como impureza) generan agua que queda adsorbida. Este lecho se recambia
periodicamente, a la vez que el tamiz molecular y la trampa de O, se regeneran.

El resto de los accesorios de las lineas de alimentacion de gases, indicados en la Fig. 3, son
convencionales. El manoregulador en la linea de alimentacion de H; es el elemento que permite
controlar la presion total durante los ensayos.

La alimentacion de gases cumple diversas funciones en la operacion del sistema.

Por un lado, permite el acceso de H; durante el ensayo.

En segundo lugar, permite la purga de aire de todo el circuito de recirculaciéon luego de que
el mismo sea abierto, por ejemplo cuando se abre el tanque (para inspeccion) o el tubo para la
muestra de catalizador (principalmente para la carga del mismo). Para este fin, la salida de los
gases del sistema se realiza acoplando los conectores Q7 y Q6 (Fig. 3). La totalidad de los
elementos pueden purgarse accionando adecuadamente el conjunto de valvulas, lo que permite
hacer circular los gases en el mismo sentido que el descripto para el liquido o en sentido inverso.

La tercera funcion de los gases es generar una mezcla para la reduccioén “in situ” de las

muestras de catalizador (ver seccion 4.1.).
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Alimentacion de BD, IBE, propano

Estos componentes son extraidos de sus envases en fase vapor y a la salida de cada uno se
instalo un lecho de tamiz molecular 4A como trampa de humedad. Puesto que estos componentes
nunca son alimentados simultaneamente, los mismos comparten un controlador de flujo masico
(Fig. 3). La introduccion de cualquiera de estos componentes al tanque agitado se realiza a través

de los conectores rapidos Q3 y Q5 (Fig. 3).

Alimentacion de n-hexano

Antes de cargar el n-hexano al tanque agitado se lo deja en la ampolla de decantacion (Fig.
3) un tiempo minimo de doce horas en contacto con tamiz molecular 4A, a fin de retener
cualquier vestigio de H,O, mientras que se hace pasar una corriente de H, con el objeto de
eliminar aire. El tamiz molecular se regenera periodicamente. Asimismo, en su trayectoria hacia
el tanque de saturacion el n-hexano atraviesa un lecho de sacrificio con catalizador CC (Tabla 1),
con el fin de retener impurezas.

La cantidad precisa de n-hexano a cargar al tanque se logra con el tubo de doble aforo
esquematizado en la Fig. 3. La carga de este tubo desde la ampolla de decantacion se realiza por
gravedad, c nectando ambos recipientes a través de los conectores rapidos Q1 y Q2 para
desplazar el yzas del tubo a la ampolla.

La carga al tanque agitado desde el tubo aforado también se realiza por gravedad, en este

caso mediante los conectores rapidos Q2 y Q7 (Fig. 3) para desplazar el gas del tanque al tubo.
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4. DESARROLLO DE LOS ENSAYOS

Cada ensayo puede llevarse a cabo con una muestra de catalizador ya instalada en el lecho
fijo o bien con una nueva muestra. En este caso debe llevarse a cabo una pre-reduccion suave de
la muestra y una evacuacion de la humedad de la misma.

Se describen a continuacion los procedimientos de reduccion, de los ensayos propiamente

dichos y del procedimiento de analisis.

4.1. Reduccion del catalizador y tamano de muestra

Los catalizadores comerciales ensayados (Tabla 1) son reducidos como parte del proceso
de manufactura. Sin embargo, se aconseja en todos los casos realizar previo a su puesta en
servicio una etapa de reduccion suave y eliminacion de humedad “in situ”.

La temperatura de reduccion recomendada es baja (50-150 °C) y tiene como objetivo
eliminar una oxidacion superficial de los microcristales dispersos en la capa activa de los
catalizadores. Se emplearon las mismas condiciones para todas las muestras, consistente en pasar
una corriente gaseosa de 130 ml/min con composicién 78 % molar de N, y 22 % molar de H; a
temperatura constante de 60 °C durante 9 hs. Este tiempo es conservativo y como tal se
recomienda para asegurar la eliminacion de humedad, mas que para completar la reduccion, la
cual se lleva a cabo rapidamente.

Una vez instalada la muestra de catalizador en el reactor de lecho fijo, la operacion de
reduccion suave se lleva a cabo alimentando la mezcla de H, y N, con la modalidad de purga
descripta previamente (salida a través del acople Q6-Q7), permitiendo un flujo inverso (flujo
ascendente en el lecho) al de la recirculacion de liquido.

La masa de las muestras de cada catalizador utilizada fue elegida de tal forma de poder
realizar un correcto seguimiento del proceso, permitiendo los tiempos necesarios para la
extraccion de muestras, pero sin llegar a tiempos de reaccion extremadamente largos (tiempos
normales de reaccion se consideran en el rango de 2 a 4 horas). De esta forma, y teniendo en
cuenta que siempre se operd con un volumen de mezcla liquida de aproximadamente 100 ml, la

cantidad de muestra de catalizador result6 entre 0,2 y 1,0 gramos.
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4.2. Procedimiento para los ensayos cinéticos

Las etapas para realizar una experiencia son:

- Barndo de todo el circuito de recirculacion con H, o propano (este altimo si se planea operar
con bajas pua).

- Admision de n—hexano al tanque agitado.

- Arranque de agitacion y bomba de recirculacion

- Llenado del tubo catalitico con n-hexano, luego de lo cual se lo aisla recirculando por el by-
pass del circuito.

- Admisién de reactivos (BD, 1BE) al tanque en forma secuencial.

- Arranque del sistema de calefaccion en el tanque y circulacion de agua termostatizada por la
camisa del lecho. Se alcanza temperatura de trabajo.

- Admision de propano al tanque hasta alcanzar presion parcial de hidrocarburos deseada.

- Admision de H; hasta alcanzar presion total de operacion.

- Toma de muestras iniciales en fase liquida y vapor.

- Arranque del ensayo cinético (tiempo cero) derivando la recirculacion por el reactor.

- Toma de muestras segun el programa estipulado.

Luego de finalizado el ensayo se descarga el liquido por la base del tanque, se barre todo el
circuito con N3 y se lo cierra con una sobrepresion de este gas de alrededor de 2 atm (para evitar

introduccion de aire) hasta el siguiente ensayo.

4.3. Analisis de las muestras

El analisis de las muestras liquidas permite evaluar la evolucion de la composicion del lote
a lo largo del tiempo. Como se describe a continuacion, cada analisis dura alrededor de 30
minutos, mientras que los intervalos de muestreo son entre 5 y 15 minutos. Por lo tanto, las
muestras extraidas se conservan a —20 °C para minimizar la evaporacion hasta el momento de ser
analizadas. Debe mencionarse que la eventual vaporizacion de cantidades pequefias no resulta
significativa, dado que la volatilidad de los reactantes, todos ellos Css, es muy similar, por lo que

su proporcion relativa no resulta esencialmente alterada.

Para el analisis de las muestras liquidas se utilizd un cromatografo Shimadzu GC-8A con

FID. El detector de ionizacion de llama se mantuvo a 150 °C. La separacion de las especies de
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trabajo (BD, 1BE, n-butano (BA), cBE y tBE) se realizo sobre una columna rellena con acido
picrico al 0.19 % sobre graphpac gc 80/100 de 7 pies de longitud y diametro 1/8”. La columna se
mantuvo a temperatura ambiente hasta la aparicion del ultimo componente (BD). Dado que el n-
hexano es fuertemente retenido por el relleno de la columna, el mismo eluye a muy altos
tiempos. Para evitar estas demoras se trabajo invirtiendo el sentido de circulacion del carmer (H;
a aproximadamente 23 ml/min) y elevando la temperatura de la columna hasta 90 °C (maxima
temperatura de trabajo) mediante una rampa de 32 °C/min. De esta manera el tiempo total
insumido por analisis resulta de alrededor de 30 min. Estos analisis son utilizados para
determinar la proporcion de compuestos de Cy4 entre si y no la composicion global, puesto que el
n-hexano se encuentra en gran exceso, con lo que su medida es poco fiable o bien directamente
satura la sefial del detector. Para relacionar con la composicion global del sistema se emplea la
composicion inicial y el hecho de que la suma de compuestos de C4 es conservativa.

La composicion inicial del sistema se determina, por un lado, teniendo en cuenta las
cantidades medidas que se introducen de n-hexano, de 1BE y de BD. Cuando se usa propano, se
anota la presion total alcanzada cuando se completa la carga de este componente. Finalmente, se
anota la presion total alcanzada cuando se habilita el H, (que resulta igual a la presion total del
ensayo). Con estos datos y conociendo el volumen total del circuito de recirculacion es posible
establecer las cantidades y composicién tanto de la fase vapor como de la fase liquida,
planteando el equilibrio de fases. Este calculo fue realizado empleando la ecuacion de estado de
Soave-Redlich-Kwong con reglas de mezclado MHSV (Dahl y colab.,1991) y parametros
UNIFAC modificado (Larsen y colab.,1987). Los resultados son reconfirmados con el analisis
resultante de muestra en fase vapor antes de poner en contacto con el catalizador (el n-hexano se
encuentra en fase vapor en proporciones adecuadas para su cuantificacion cromatografica). Cabe
destacar que este calculo proporciona el valor de fraccion molar de H; disuelto en la fase liquida
para las condiciones del ensayo.

Las muestras en fase vapor en el curso del ensayo cinético son procesadas en un
cromatografo con detector de conductividad para monitorear la presion parcial de H,. A este fin
se usa una columna rellena (VZ-10, 60/80, 7 ft x 1/8” a 50 °C usando N; como “carrier” a 30
ml/min) para detectar la cantidad de H,. Esta cantidad se la relaciona con la obtenida en idénticas
condiciones con H; puro. El cociente multiplicado por la presion total permite evaluar la presion
parcial de H: (pu2) en el sistema. La constancia de py, resulta aceptable, salvo para los menores
niveles ensayados (=0.2 atm), en los que la variacion relativa resulta significativa (Cap. 1V,
seccion 3). Para las evaluaciones cuantitativas que se describen en el Cap. VII secciéon 5 se tuvo

en cuenta la variacion temporal registrada de pu».
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5. SELECCION DE LA CONFIGURACION EXPERIMENTAL

St bien la configuracion del sistema experimental descripta en las secciones precedentes
fue con la que se llevo a cabo la mayoria de los ensayos realizados, la concepcion original fue
diferente. En esta seccion se describird como se alcanzo la configuracion definitiva,
especialmente en lo que concierne al modo de introducir en el sistema las muestras de
catalizador. Se entiende que las conclusiones alcanzadas pueden resultar utiles para otros
estudios cataliticos sobre catalizadores de tipo “egg-shell”.

La molienda de la muestra de catalizador y su introducciéon en el recipiente agitado,
constituyendo un sistema “slurry”, estd considerado como el método mas usual para ensayar
catalizadores en reacciones llevadas a cabo en fase liquida o en fase gas-liquida (Mills y
colab.,1992). En consecuencia, los primeros ensayos fueron realizados trabajando con esta
modalidad, para lo cual se moli6 el catalizador, seleccionandose particulas de un tamafio entre
500 a 700 pm. La muestra es introducida en el vaso que contiene el agitador descripto
previamente (seccion 3.1.) y luego de cargar los reactivos y alcanzar la temperatura deseada se
presuriza el sistema lo mas rapidamente posible con H; para dar inicio a la reaccion.

Operando a velocidades de agitacion superiores a los 600 rpm se hallo una importante
cantidad de polvo catalitico (aparentemente producido por atricion entre las particulas cataliticas
y la turbina de agitacion) adherido al cabezal del vaso, sitio en contacto solo con la fase vapor en
operacion. Este problema generd incertidumbre con respecto a si la reaccion sucedia totalmente
en fase liquida o si existia una contribucion no despreciable en fase gaseosa.

Un andlisis preliminar de estos ensayos también reveld la existencia de fuertes limitaciones
difusionales dentro de la corteza activa de los catalizadores ensayados. Se estitmd que para
eliminar estos efectos difusionales el tamafio de las particulas deberia reducirse a 10 um o
menos.

Sin embargo, se previeron ciertos problemas operativos al trabajar con estos tamaifios de
particulas. Por un lado, al realizar las extracciones de muestras liquidas se deberia instalar en el
interior del vaso un filtro adecuadamente disefiado para que retenga particulas tan pequeiias y
permita el drenaje de muestra. Esto hubiera introducido complicaciones debido al reducido
espacio libre disponible en el vaso. Por otro lado, se pensé que el problema de la adhesion de
polvo en el cabezal del reactor hubiera sido aun mas significativa. En adicion, hubiera sido
necesario disponer de un sistema no convencional para clasificar el catalizador molido a tales

niveles de tamaiio. Finalmente, también se previd que la recuperacion del polvo para ser usado
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en sucesivos ensayos hubiera resultado una operacion muy delicada y tediosa.

Otra alternativa analizada fue la de realizar una molienda a tamafios mas usuales, digamos
del orden de 50-150 um. En este rango, los efectos difusionales no se eliminarian, pero al menos
hubiesen resultado atenuados. No obstante, el principal inconveniente previsto fue que este rango
de tamafios coincide con el espesor de capa activa. Por lo tanto, las particulas resultantes de la
molienda presentarian una gran variedad de proporciones de capa activa y material inerte, y
también diferentes configuraciones geométricas. Esta situacion introduce incertidumbre respecto
al efecto de las resistencias difusionales aun existentes, que a la postre se transferira al analisis de
los resultados obtenidos y a la estimacion de los parametros cin€ticos.

Debido a los inconvenientes comentados, directamente se prefirié trabajar con las pastillas
en su tamafo original.

El hecho de trabajar con el catalizador en su configuracion geométrica original tiene la
ventaja de que las velocidades de reaccion observables serian las mismas que cuando el
catalizador se emplea en escala comercial. Sin embargo, el propésito del estudio llevado a cabo
es investigar el comportamiento intrinseco de los catalizadores, por lo que se presentan efectos
adversos. Por un lado, es necesario modelizar el fendmeno de reaccion y difusion simultaneo, lo
cual, mas alla de la complejidad que involucra, tiene como consecuencia introducir la propia
incertidumbre del modelado difusivo, que se transferira a los valores de los parametros cinéticos
intrinsecos a ajustar. Ademas, puesto que el proceso combinado de difusion-reaccion debilita la
sensibilidad de los cambios observados (variaciones de composicion de la solucion) respecto a
los parametros cinéticos intrinsecos, los errores experimentales amplifican la incertidumbre de
los valores ajustados.

Asumiendo las mencionadas prevenciones, se probaron dos configuraciones para el uso de
las pastillas enteras. En uno de los sistemas, el catalizador es alojado en el vaso en canastas
rotatorias y el otro sistema corresponde al uso del lecho externo, que fuera descripto a lo largo de
este capitulo.

Para montar las canastas en el primer sistema se construyd un dispositivo para sustituir la
turbina original del tanque agitado (Fig. S), tal como se indica en la Fig. 7, que permite instalar

cuatro canastas.
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Figura 7: Vista frontal del dispositivo de canastas rotatorias, dimensiones principales.

El dispositivo introduce dos camaras. La primera, comprendida entre los dos discos
inferiores cumple la funcion de dispersar el gas, tal como se describiera en la seccion 3.1.

La segunda camara aloja cuatro canastas, con el disco superior perforado para permitir el
acceso del liquido en el interior de las canastas (Fig. 8). Las dimensiones externas de este
dispositivo resultan algo superiores a las de la turbina original y fueron las maximas permitidas
por el tamafio del vaso y por la presencia de los restantes elementos internos. Las cuatro canastas
(cada una de dimensiones 8.5 mm en direccion radial, 11 mm en direcciéon tangencial y 8 mm de
altura) permiten alojar hasta alrededor de 1.5 gr de catalizador, cantidad suficiente para los
ensayos. Para cargas de catalizador menores, se completo el volumen de las canastas con esferas
de vidrio, de manera de evitar el movimiento de las particulas en el interior de las canastas al ser

rotadas.

disco superior perforado ——
malla de acero

canasta

11 mm

2.5 mm

Figura 8: Vista superior del dispositivo de canastas rotatorias, dimensiones principales.
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Las canastas fueron construidas en malla de acero y el resto del dispositivo en bronce.

Las primeras experiencias realizadas revelaron, por un lado, que no se encontraba polvo
adherido en el cabezal del vaso, por lo que este problema evidenciado por el sistema “slurry” se
superd. No obstante, ensayos replicados recambiando en cada uno la muestra de catalizador no
mostraron una reproducibilidad satisfactona.

La razon de este comportamiento puede explicarse a partir de la comparacion con ensayos
equivalentes realizados con el lecho externo. En la Fig. 9, se muestra la evolucion del consumo
de 1BE (Unico reactivo empleado en estas experiencias) respecto del tiempo de reaccion para
ambos sistemas. Resulta claro que en los ensayos (dos replicados con la misma muestra de
catalizador) usando las canastas rotatorias se obtiene una velocidad de consumo de 1BE

significativamente menor que para el lecho externo.

14

X1Bg % ® O Sistema canasta
12 A A Sistema lecho externo

O ] 1 1 1 1

0 20 40 60 80 100 120
t (min)

Figura 9: Fraccion molar de 1BE respecto del tiempo de reaccion para los sistemas canasta y

lecho externo (catalizador CC, M= 1.0 gr, T = 40 °C, py; = 0.8 atm, Py = 2.0 atm,
X1BE, o= 0.124 ,velocidad de agitacion 2000 rpm)

La interpretacion de esta diferencia se realiz6 en base a la existencia de una caida de
concentracion de los reactivos (1BE e H;) en el interior de la canasta respecto a los valores en el

seno del liquido, ocasionada por dificultades en la irrigacion. Esta interpretacion es cuanto
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menos factible, si recordamos que un espesor de capa activa en el interior del catalizador del
orden de 100-200 um ocasiona fuertes efectos difusionales. Aun teniendo en cuenta la diferencia
entre los coeficientes de difusion efectivos (en el interior de la capa) y la difusividad ordinaria
(en el exterior de las pastillas), se deberia esperar que los valores de espesor de la pelicula
externa tengan que ser un orden de magnitud menor para evitar caidas de concentracion. Para las
pastillas de alrededor de 2 mm de diametro, tales valores de espesor resultan equivalentes a un
numero de Sherwood del orden de 100. Si bien este es un valor alcanzable en la practica, puede
considerarse como elevado y solo obtenible en sistemas muy bien irrigados.

El trabajo de Pereira y Calderbank (1975) resulta muy util para una mejor interpretacion de
las limitaciones de transferencia. Ellos ensayaron diferentes configuraciones de canastas y
concluyen que el coeficiente de transferencia de materia decrece significativamente con el
numero de estratos de particulas que aloja una canasta en direccion tangencial, debido a la
dificultad creciente de pasaje del fluido, siendo por lo tanto 6ptimo el sistema con una sola capa,
tal como fue descripto por Carberry (1964) en su trabajo pionero introduciendo el reactor de
canastas rotatorias.

En el dispositivo empleado, cada canasta aloja aproximadamente 50 particulas,
conformando cuatro a cinco estratos sobre la dimension tangencial (11 mm), lo que resulta
considerablemente desfavorable. Un remedio obvio hubiera sido disminuir el espesor de las
canastas para que alojen un solo estrato de particulas, y aceptar el incremento de tiempo en los
ensayos, resultante de la disminucién de la masa de catalizador.

Sin embargo, otro inconveniente surge claramente del trabajo de Pereira y Calderbank
(1975). La pequefia dimension del dispositivo construido (el lado interno de las canastas se
encuentra a aproximadamente 5 mm desde la superficie del eje de mando de la turbina y el lado
extremo de las canastas esta a alrededor de 15 mm de este eje) hace que las velocidades
tangenciales sean relativamente pequefias y altamente variables desde la posicion radial externa a
la interna. Pereira y Calderbank (1975) demostraron que el coeficiente local de transferencia de
materia decrece fuertemente al disminuir la posicion radial, consecuencia directa de la reduccion
de la velocidad tangencial. Este inconveniente es insalvable, puesto que radica en las
dimensiones del tanque agitado disponible.

Aceptando las limitaciones del transporte externo de materia y las esperables variaciones
locales dentro de las canastas (de acuerdo a Pereira y Calderbank, 1975), el uso de matenal
inerte y el reducido nimero de particulas en cada canasta hacen muy factible que las diferencias
aleatorias de configuracion resultantes al recargar las canastas con distintas muestras de

catalizador se vean reflejadas en la falta de reproducibilidad observada, como se indicara
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previamente.

Dados los buenos resultados obtenidos con el sistema de recirculacion y lecho externo, que
se explicaran con mayor detalle en el siguiente capitulo, el mismo fue adoptado como sistema
definitivo.

A fin de redondear un balance entre los sistemas de reaccion, se debe sefialar que el
sistema con lecho externo requiere, respecto al sistema “slurry” o de canastas agitadas, la
instalacion del circuito de recirculacion, la bomba y, obviamente, el lecho con su camisa para
fluido termostatizado. Aun asi, estos elementos adicionales introducen ventajas ya comentadas
en la seccion 3.1.: la recirculacion permite minimizar el volumen de liquido total drenado para
un correcto muestreo y el lecho externo permite acondicionar el sistema a las condiciones de

reaccion con comodidad e iniciar en forma nitida el comienzo de la reaccién.
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6. CONCLUSIONES

En este capitulo se ha descripto en detalle la configuracion experimental definitiva y el
procedimiento desarrollado para la ejecucion de las experiencias.

Gran parte de los detalles del equipamiento y del procedimiento han sido originados por la
necesidad de evitar la presencia de vapor de agua y de oxigeno que se genera en el curso de las
experiencias.

Un aspecto relevante para la adopcion de la configuracion experimental mas apropiada fue
el modo de alojar el catalizador. La realizacién de ensayos y su interpretacion llevo a la
conclusion de que el uso de un sistema con recirculacion y lecho catalitico externo al tanque
agitado (empleado como reservorio y para saturacion de hidrogeno) fue el mas adecuado.

Las alternativas de emplear el catalizador molido en suspension (sistema “slurry”) y el uso
de canastas rotatorias en el tanque agitado no resultaron convenientes para el ensayo de los
catalizadores comerciales empleados. La principal causa estriba en las altas velocidades de
reaccion observadas que provocan fuertes efectos difusionales en la capa activa del catalizador y
también promueven la posibilidad de significativas resistencias entre el liquido y la superficie
externa de las pastillas.

Por este motivo, la posibilidad de eliminar resistencias a la transferencia de matena resultd
solo factible con la operacion en suspension y moliendas muy finas de las muestras, alternativa
desechada por las dificultades operativas que fueron previstas; en particular por la adhesion de
polvo en el cabezal del tanque. El uso de particulas mas grandes tampoco resulto conveniente
por la heterogeneidad que las mismas presentarian como resultado de la molienda de las pastillas
tipo “egg-shell”.

La conclusion alcanzada fue que el empleo del catalizador en su tamafio original resultaba
la mejor opcion, a expensas de afrontar el analisis de los procesos simultaneos de difusion y
reaccion a la hora de interpretar los resultados. De los dos esquemas ensayados para esta
modalidad, el uso del sistema de canastas no resulté conveniente, por evidenciar limitaciones a la
transferencia de materia hacia la superficie de las pastillas. Como resultara evidente de los
resultados que se expondran en el siguiente capitulo, las resistencias externas resultan

insignificantes en el sistema de recirculacion con lecho externo.

t.#*;«, e o '..'i_i - I1-23






Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1.3-Butadieno - 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo IV. Resultados y discusion.

IV RESULTADOS Y DISCUSION

1. INTRODUCCION

En este capitulo se exponen las conclusiones de mayor significacion alcanzadas a través de
los ensayos llevados a cabo sobre muestras de catalizadores comerciales.

Un conjunto de ensayos es destinado a elegir uno de los catalizadores presentados en el
Cap.IlI para llevar a cabo el estudio en forma pormenorizada.

También se presentaran los resultados de ensayos cuyo objetivo fue analizar si el
equipamiento y el procedimiento experimental descriptos en el Cap.IIl introducen limitaciones
de transporte adicionales al nivel interno de las pastillas de catalizador. En este sentido, se
estudia el proceso de disolucion de H; en el tanque agitado, por un lado, y el intercambio de
materia y calor en el lecho externo, entre fluido y superficie de pastillas.

La mayor parte de la discusion estara dedicada a analizar el comportamiento de los
catalizadores comerciales. Teniendo en cuenta el esquema de reacciones posibles (Cap.lll,
Fig.1), se busca establecer la importancia relativa de cada una de ellas y el efecto de las
condiciones de operacion (composicion y temperatura). Debido a su relevancia practica, el
énfasis sera puesto en la relacion de velocidades de consumo de BD y 1BE. Uno de los objetivos
de este analisis es identificar variables cuya magnitud pueda ser determinante en la selectividad
alcanzable. El analisis no sera realizado empleando severidad cuantitativa, dado que lo que se
pretende identificar son las tendencias evidentes que muestra el sistema reaccionante. Por lo
tanto, se empleara el minimo posible de apoyatura modelistica y computacional.

También, se discutiran las implicancias previsibles de las principales conclusiones
alcanzadas sobre la operacion de unidades comerciales.

Finalmente, se expondra el comportamiento observado de las muestras de catalizador en
sucesivos ensayos, lo que resultara relevante para la modelizacion de la cinética catalitica, el
transporte de materia en el catalizador y el sistema de reaccion, labor que se desarrollara en los

siguientes capitulos.
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2. SELECCION DEL CATALIZADOR

Como se expreso en el Cap. III, seccion 1, se dispusieron muestras de cuatro catalizadores
comerciales. Puesto que se previd una importante cantidad de efectos a estudiar, se decidio elegir
uno de estos catalizadores para llevar a cabo el grueso de los ensayos experimentales. A tal fin,
el criterio de seleccion primario fue la selectividad que mostraran los distintos catalizadores, es
decir la habilidad de los mismos para hidrogenar BD produciendo minimas pérdidas de 1BE.

Los ensayos que se alcanzaron a realizar con muestras molidas en suspension (sistema
“slurry” descripto en la seccion 5 del Cap. III) sirvieron para comparar tres de los catalizadores
de la Tabla 1 del Cap. III, los denominados NB, NM y AP. Las condiciones de los ensayos

fueron las que se listan a continuacion,

- Velocidad de agitacion: 800 rpm.

- Presion total de operacion: 10 atm.

- Presion parcial de hidrogeno: 8.1 atm.

- Temperatura: 313 K (40 °C).

- n-hexano cargado: 80 ml.

- 1-buteno: cantidad necesaria hasta llegar a un 10 % molar.

- 1,3-butadieno: cantidad necesaria hasta llegar a un 1 % molar.

- Masa de catalizador: 0.2 gr molido a 500-700 pum.

Los ensayos que se reportaran corresponden a la primera experiencia llevada a cabo luego
de reducir la muestra (secciéon 4.1. del Cap. III). Cabe aclarar que para los ensayos en la
modalidad “slurry” no fue previsto un procedimiento para la recuperacion de la muestra luego de
descargar la suspension, por lo que la misma fue desechada.

En la Fig. 1 se indica las conversiones de BD y 1BE,
— 0 o
X=(N; -N;)/NS, j= BD, 1BE

a lo largo de las experiencias,

Juzgando por la velocidad de consumo del BD, el catalizador NB alcanza una conversion
del 90 % en el orden de 70 a 90 minutos, como podemos observar en la Fig. 1, mientras que los
catalizadores NM y AP tienen una actividad similar entre si y apreciablemente menor que el NB,

alcanzando una conversion del 90 % a tiempos algo mayores que 200 minutos. La ocurrencia de
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valores negativos de AXjpr a bajos tiempos de reaccion se debe a que la velocidad de produccion

de 1BE a partir de BD alcanza a superar a su velocidad de consumo (isomerizacion a ¢cBE y tBE

e hidrogenacion a BA), situacion que se revierte a mas altos valores de t.
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Figura 1: Conversion de BD y 1BE en funcion del tiempo (sistema “slurry”). Catalizadores NB,
NM, AP.

La evolucion de los 2-butenos (cBE y tBE) y de BA en el curso de las experiencias no se
informan en esta seccion dado que no resultan relevantes para analizar la actividad ni la
selectividad respecto al consumo de BD y 1BE.

Para evaluar la selectividad de los tres catalizadores es preferible el diagrama de estado

Xge vs Agp que se grafica en la Fig.2 . Se puede apreciar que el catalizador NB presenta una

mejor selectividad que los restantes, dado que el 1BE reacciona en menor proporcion para
cualquier nivel de conversion de BD. De los catalizadores restantes, el AP resulta mas selectivo
que el NM.

Los resultados de comparacion entre los catalizadores NB, NM, AP indican que el primero
de ellos es mas activo y mas selectivo.

Una segunda instancia de comparacion fue llevada a cabo entre el catalizador NB vy el
catalizador CC, pero con las muestras enteras y empleando el sistema de recirculacion y lecho

externo descripto en el Cap III .
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0.5
X —A— cat. NB

IBE
04 F—©— cat. N\M

Figura 2: Relacion entre las conversiones de 1BE y BD (sistema “slurry”). Catalizadores NB,
NM, AP
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X1BE %0
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Figura 3: Comparacion de actividad de los catalizadores CC (M.=1gr)y NB (M.=0.5 gr);
sistema con recirculacion; pyz = 1.3 atm; T = 40 °C.
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La evolucion de las fracciones molares x; de BD y de 1BE se detallan en la Fig. 3 para una
presion parcial de H, de 1.3 atm a T = 40 °C. Se observa que las velocidades de consumo de BD
y 1BE son comparables, a pesar de que la masa de la muestra empleada del catalizador NB (0.5
gr) fue la mitad de la del catalizador CC (1 gr). Ello indica que la actividad observada del
catalizador NB es aproximadamente el doble de la del catalizador CC. El significado del tiempo
t* se discutira mas adelante.

El diagrama de estado nuevamente permite analizar mas directamente la selectividad entre

ambos catalizadores. En la Fig. 4 se grafica Ajgg en funcion de la cantidad residual de BD

expresada en ppm, para los datos de la Fig. 3 y para un conjunto equivalente obtenido a puy= 2.4
atm. Se puede apreciar para ambos niveles de py2 que el catalizador CC presenta una mejor

selectividad que el catalizador NB.

0.35

O]
A1BE A cat. CC 6
03 o cat NB ;
—— puw2=1.3 atm 1)
025 F .. pr2= 2.4 atm G)
0.2
0.15
0.1
0.05
0
-0.05
100000 10000 1000 100 10

ppm BD

Figura 4: Conversion de 1BE en funcion de la cantidad residual de BD en [ppm)].
Comparacion de Catalizadores CC y NB para dos presiones parciales de H2; sistema
con recirculacion; T = 40 °C.
Del conjunto de resultados expuestos para comparar los catalizadores disponibles,
podemos concluir que el comportamiento de los mismos es cualitativamente similar. El

catalizador NB resulta el mas activo y presenta una selectividad relativamente buena. El

catalizador mas selectivo resulta ser el denominado CC.
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El catalizador CC fue elegido para continuar con la realizacion de ensayos, sobre la base de
la selectividad demostrada y de presentar una actividad satisfactoria y, adicionalmente, teniendo
en cuenta que el mismo ha sido usado en un trabajo previo (Bressa, 2001) en el que se estudio la
hidrogenacion e isomerizacion de 1-buteno en fase gaseosa.

Cabe destacar que los restantes catalizadores u otros que puedan disponerse en el futuro no
son excluidos definitivamente del alcance del proyecto en que se inscribe el presente trabajo de
tesis. Si bien se pretende caracterizar cinéticamente el catalizador elegido a través de un plan de
experiencias, existen variados elementos (que se mencionaron oportunamente) para suponer que
las conclusiones alcanzadas de este estudio especifico puedan emplearse para otros catalizadores
comerciales. En este sentido, se espera que el estudio especifico revele un conjunto de
condiciones experimentales apropiadas para comprobar si un dado catalizador verifica un
comportamiento similar y, en tal caso, poder ajustar los parametros cinéticos mas relevantes con

un minimo de experiencias.
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3. EFECTOS DE TRANSPORTE

Existen en el proceso estudiado dos etapas de transferencia de materia cuya importancia ha
sido evaluada experimentalmente. Por un lado, se estudio la disolucion de H, en el tanque
agitado y, separadamente, la transferencia en el lecho catalitico desde el seno de la corriente a la
superficie del catalizador.

Se expondran las acciones tomadas para evaluar si tales procesos tienen lugar con
limitaciones de transferencia de materia y, adicionalmente, se discutira para el lecho catalitico Ia
significacion de las posibles variaciones de composicion en la corriente recirculatoria y de los

saltos térmicos con respecto a la superficie de las pastillas.

3.1. Tanque agitado: disolucion de H;

Como fuera descripto en el Cap. III, seccion 3.1, la disolucion de H; en el tanque agitado
tiene lugar a través del proceso de dispersion del gas sobrenadante accionado por el disefio
especial de la turbina. La cantidad de gas dispersado en la solucion liquida varia con las
revoluciones del agitador. Por lo tanto un incremento de las rpm aumentara la capacidad de
transferencia por incremento del area interfacial y, eventualmente, por un incremento del
coeficiente global de transferencia. No se cuentan con correlaciones para estimar este efecto, por
lo que directamente se procedié a realizar ensayos con diferentes valores de las rpm del agitador.

En la Fig. 5 se presentan para el catalizador CC resultados de consumo de 1BE (unico
reactivo usado en estas experiencias) obtenidos para dos velocidades de agitacion, 500 y 2000
rpm, llevadas a cabo con la misma muestra de catalizador en el sistema con lecho externo. No se
observa ninguna variacion significativa para la velocidad de consumo de 1BE. Dado que la
misma es efectivamente dependiente de la cantidad de H, disuelta, como se verificara mas
adelante, los resultados de la Fig. 5 indican que la cantidad disuelta resulta independiente de la
velocidad de agitacion en el rango estudiado y en consecuencia, se puede concluir que la
solucion se encuentra efectivamente saturada de H,.

La cantidad de H, disuelta en la saturacion se evalia en cada ensayo a través de una
ecuacion de estado, como se describio en el Cap. III, seccion 4.3. Para fines practicos, se
comprueba que la relacion es practicamente lineal con pu: (se verifica la ley de Henry) y casi
independiente de la composicion (debido a que siempre la solucion liquida contiene n-hexano en

exceso). A 40 °C resulta, aproximadamente,
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xm2 = H pu2 ; H=09410" atm’ (1)

Todos los ensayos en el sistema con lecho externo que se describiran con posterioridad han

sido realizados a 2000 rpm.

3.5
X1BE % L O 500 rpm

A 2000 rpm

15 F A

g
O 1 [ 1 ?u% mA m
0 50 100 150 200 250 300

t (min)

Figura 5: Evolucién de la fraccion molar de 1BE con lecho externo (catalizador CC, M= 0.4 gr,
T =45 °C, puz = 8 atm) para velocidades de agitacion de 500 y 2000 rpm.

3.2. Lecho fijo externo: Transporte hacia la superficie del catalizador y variacion de

composicion a través del lecho

Fue realizada una serie de experiencias a fin de evaluar la magnitud de las resistencias a la
transferencia de materia desde la corriente recirculada a través del lecho fijo externo y la
superficie externa de las pastillas. También se empleara una correlacion de bibliografia con el
mismo proposito. Finalmente, los datos aqui presentados se usaran para evaluar si existen
variaciones de composicion en la corriente recirculatoria entre la entrada y la salida del lecho.

En las Figs. 6a y 6b se grafican los resultados de ensayos realizados con la misma muestra
de catalizador CC (M, = 0.4 gr) empleando caudales recirculatorios de 110 ml/min (contraste) y

710 ml/min, en cada caso con ensayos duplicados. Este ultimo valor es el maximo que permite la
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bomba utilizada para el circuito recirculatorio instalado y corresponde al valor utilizado en la
gran mayoria de los ensayos realizados. En lo que resta de este capitulo se asumira el valor 710

ml/min para el caudal recirculatorio, salvo que se especifique lo contrario.

3.5
Xj%

A 110 ml/min

O 710 ml/min

Figura 6a: Vanacién de las fracciones molares de BD, 1BE y BA en funcion del tiempo para dos
caudales recirculatorios, sistema con lecho externo (catalizador CC, M.=04 gr, T =

40 °C, py2= 2.8 atm, Pr=4 atm, xpp , % = 3.14 , velocidad de agitacién 2000 rpm)
Se empled BD solamente como reactivo inicial a 40 °C, pyz = 2.8 £ 0.2 atm (la variacion se
refiere a las distintas corridas). El significado del tiempo indicado como t* en las Figs. 6a,b se
expondra en la seccion 4. El tiempo total de los ensayos permite apreciar el consumo total de
BD, la eliminacion casi completa del 1BE formado (Fig. 6a) y un grado apreciable de
hidrogenacion de los isomeros ¢cBE y tBE formados (Fig. 6b). Por lo tanto, las Figs. 6a,b cubren
la ocurrencia de todas las reacciones posibles del sistema. Las diferencias observadas entre los
ensayos para cada una de las sustancias son muy pequeiias, lo que permite inferir que no existe
un efecto apreciable del caudal recirculatorio, a pesar de que la relacion entre los dos niveles es
de alrededor de 7. Los datos experimentales expuestos seran ahora aprovechados para cuantificar
si existen variaciones de concentracion entre la entrada y la salida del lecho. La expectativa es
que la composicion resulte esencialmente uniforme, dado que de esta manera las velocidades de

reaccion resultaran uniformes en todo el lecho, lo que a la postre facilitara la interpretacion de

los ensayos.
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1.6
X; % A 110 m/min

O 710 ml/min

0 100 t* 200 300 0
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Figura 6b: Variacion de las fracciones molares de 1BE, tBE y ¢BE en funcion del tiempo para
dos caudales recirculatorios, sistema con lecho externo (catalizador CC, M= 0.4 gr,

T =40 °C, puz = 2.8 atm, Pr= 4 atm, xpp,, % = 3.14, velocidad de agitacion 2000
rpm)

Puesto que el sistema es cerrado, para cualquier sustancia, excepto el Hz, puede escribirse
Nt dx; /dt = -A; (2)
donde Nt es el nimero de moles totales en el sistema y A; es la velocidad global de consumo
neto de j en el lecho catalitico. La ecuacion (2) supone que Nt es constante durante la operacion
y desprecia la cantidad de j en fase vapor. Estas suposiciones resultan totalmente aceptables para
los fines que aqui se persiguen (en el Cap. V se indica como se tuvo en cuenta la variacion de Nt
debido al muestreo en la fase liquida).
Un balance de materia entre la entrada y la salida del lecho catalitico se escribe
qr Cr (Xj.em - Xjsat) = Aj (3)
donde ggr es el caudal recirculatorio y Cr la concentracion molar total en el liquido. La ecuacion
(3) es también valida para el H,.
De las velocidades de reaccion que resultan a lo largo de las experiencias para las distintas
sustancias, consideraremos como valor tipico la velocidad de consumo de BD en el tramo

aproximadamente constante (antes de t*). De la Fig. 6a se estima dxgp/dt y con el valor N1=1.02
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moles (muy aproximadamente el mismo para todos los ensayos) resulta App=2.2 10® mol/s. Este
valor resulta la maxima velocidad de consumo para cualquier sustancia en el caso de los ensayos
de las Figs. 6. De la Fig. 6a, la produccion casi nula de BA a valores de t<t*, indica que el Gnico
consumo de H; se debe a las hidrogenaciones de BD. Por lo tanto, Agp también corresponde a la
maxima velocidad de consumo de H,.

A partir de la ecuacion (3), con qg=710 m/min y C1=9.4 10~ mol/ml resulta (Xj.ent-Xj.sal)=2
10”. Esta variacion es completamente despreciable frente a todos los niveles de fraccion molar
resultantes de las experiencias. Como referencia, podemos considerar el H, que tiene baja
solubilidad. Para las condiciones de los ensayos de las Figs.6, la fraccion molar de saturacion
resulta aproximadamente x;1;=2.65 10~, es decir dos ordenes mas alto que la variacion predicha.

Evaluaciones similares pueden facilmente realizarse para cualquier ensayo, alcanzandose
la conclusion general de que el lecho de muestra catalitica siempre puede considerarse como
operando con una composicion uniforme de fase liquida. Esta conclusion permite escribir
A=MR(X ), donde R; es la velocidad observable de consumo neto de j por masa de catalizador
(uniforme en todo el lecho) y X es el vector de fracciones molares en el sistema (uniforme), con
lo que de la ecuacion (2),

Nt dx; /dt = - Mc Ry(X) (4)

El flujo de materia desde la corriente a la superficie de las pastillas también serd uniforme,
con lo que se puede escribir,

Kj (Ap Near ) Cr (%5 - %°) = A; (5)
donde «; es el coeficiente de transferencia de matena entre la corriente de liquido y la superficie
del catalizador, A, el area externa de las pastillas, n., €l nimero total de pastillas en el lecho (52
para las experiencias de las Figs. 6) y st la fraccion molar de j sobre la superficie externa de las
pastillas.

Existen correlaciones razonablemente confiables para estimar k; en lechos fijos de
particulas. En este trabajo se empleo la correlacion de Gunn (1978), basada en una gran cantidad

de datos experimentales:

x.d
Sh=—LP =(7-10g, +5ef) (1+0.7Re)Sc"?)+(1.33-2.4¢; +1.2¢{ )Re, 'Sc'” (6)

Z

Las propiedades de la mezcla liquida fueron evaluadas como:
uL=0.236 107 kg m™ s”', segun la correlacién propuesta por Marano y Holder (1997).
pL = 628 kg m>, aplicando la ecuacion de estado referida en el Cap. III, seccion 4, y de acuerdo a

las densidades de los componentes puros, segun la ecuacion propuesta por Daubert y Danner
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(1994).
Las difusividades fueron evaluadas como la de los pares binarios de cada sustancia con n-
hexano, dado el exceso de este componente en la solucion liquida. El valor para cualquiera de los
componentes C4 es aproximadamente el mismo. Resulta,
D yuc=5.5510" m*s™', aplicando la ecuacion propuesta por Reid y colab. (1987).
D y2=20.8 10° m*s™', segiin la ecuacion presentada por Akgerman y Gainer (1972).
La porosidad del lecho resulta g, = 0.55 (medida) y d, = 2.34 10° m (catalizador CC, Cap. III,
Tabla 1).

Para los caudales ensayados, teniendo en cuenta la seccion del tubo del lecho externo S
= 23.8 10° m?, resultan los valores que se indican en la Tabla 1 a partir de las ecuaciones (5) y

(6) aplicadas para el H,, con el valor experimental Ayz= App=2.2 10° mol s™.

Tabla 1: Estimacion de la caida de concentraciéon de H; entre la corriente y la superficie del
catalizador para los ensayos en las Figs. 6.

qr (ml/mln) Rer KH2 (cm/s) (Xﬂz-tzs)/X}{z
710 3100 0.266 0.020
110 480 0.085 0.062

Los resultados de la Tabla 1 indican que la caida relativa de concentracion de H; estimada
es baja para ambos niveles de qr, lo que cualitativamente coincide con los resultados
experimentales.

También puede estimarse el salto térmico entre el liquido y la superficie del catalizador,
empleando las expresiones analogas a (5) y (6) para transferencia de calor. El resultado para
qr=710 ml/min es de 0.04 °C, valor definitivamente despreciable.

A modo de conclusion para esta seccion, tanto los resultados experimentales como las
predicciones indican que las limitaciones a la transferencia de materia hacia la superficie del
catalizador no resultaran una causa significativa para enmascarar la reaccion en el interior de las
pastillas. No obstante, en la interpretacion cuantitativa de los datos obtenidos (Caps. V-VII) se
incorporara este efecto, con fines de refinamiento, a partir de las expresiones (5) y (6).

Los saltos térmicos entre el liquido y la superficie del catalizador y la variacion de
composicion a través del lecho resultan insignificantes, por lo que no seran considerados en el

analisis de los resultados.
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4. ANALISIS DE LOS ENSAYOS EXPERIMENTALES

En esta seccion se describiran cualitativamente las principales conclusiones sobre el
comportamiento cinético mostrado por los catalizadores comerciales ensayados.

Los resultados que se presentaran aqui corresponden a una fraccion de los ensayos
realizados en una etapa exploratoria, que tuvo como objeto alcanzar una comprension del
comportamiento del sistema y de las variables mas relevantes que afectan la actividad Yy,

principalmente, la selectividad de los catalizadores.

4.1. Efectos de la composicion

En las Figuras (7a-d) se grafica la evolucion de la composicion del sistema para ensayos
sobre el catalizador CC a 40 °C a diferentes presiones parciales de H,. La masa de catalizador
fue M. =1 gr, excepto para el ensayo a py; = 8.1 atm, M; = 0.2 gr. Los reactivos iniciales fueron

BD, alrededor de 1 %, y 1BE, alrededor de 10 %.

pip = 0.1-0.25 atm |

12
XiBE 70
10

2 ;
0 20 40 60 80 100 120" 140 160
t (min)

Figura 7a: Variacion de las fracciones molares de BD, 1BE, ¢BE, tBE y BA en funcion del
tiempo. (catalizador CC, M= 1 gr, T = 40 °C, pxz2= 0.1-0.25 atm, Pr= 1.4 atm).
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1.6
XBD%
1.4

12 4

0 s 10 15 20 25 30
t (min)

Figura 7b: Variacion de las fracciones molares de BD, 1BE, cBE, tBE y BA en funcién del
tiempo. (catalizador CC, M=1 gr, T =40 °C, pyz= 1.3 atm, Pr= 2.5 atm).

15
X1BEg %0
13

10

0

30
t (min)

Figura 7c: Vanacion de las fracciones molares de BD, 1BE, ¢BE, tBE y BA en funcion del
tiempo. (catalizador CC, M= 1 gr, T =40 °C, puy= 2.4 atm, P1= 3.6 atm).
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Figura 7d: Variacion de las fracciones molares de BD, 1BE, cBE, tBE y BA en funcion del
tiempo. (catalizador CC, M=0.2 gr, T =40 °C, py2= 8.1 atm, Pt=9.3 atm).

Debe tenerse en cuenta para la interpretacion de lo que sigue que en cada instante se

verifica la ecuacion (4), por lo que la pendiente de cada curva en las Figs. (7) resulta

proporcional a la velocidad neta de consumo para la especie correspondiente. El esquema de

reacciones dado en el Cap. III (Fig. 1) se transcribe aqui en la Fig. 8 para mayor comodidad.

Las reacciones de BD y selectividad respecto al 1BE

Las Figs. 7ab,c permiten apreciar que a tiempos bajos de reaccion, aproximadamente
menores que los valores indicados con t*, no existe produccion apreciable de BA, lo que indica
que las reacciones de hidrogenacion de los n-butenos (reacciones 4, 5 y 6 en la Fig. 8) se
encuentran totalmente inhibidas. Por otro lado, se aprecia que a tiempos definitivamente
superiores a t*, cuando el BD se encuentra casi extinguido, la produccion de ¢BE y tBE se
incrementa apreciablemente a costa del IBE. Este hecho indica que las reacciones de
isomerizacion 7, 8, 9 (Fig. 8) también se encuentran inhibidas en el periodo inicial t<t*. Se puede
concluir que la presencia de BD por encima de ciertos niveles de concentracion es capaz de

inhibir muy fuertemente a todo el resto de las reacciones.
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Figura 8: Esquema del sistema de reaccion.

La distribucion de productos de la hidrogenacion de BD puede evaluarse mas claramente
en la Fig. 6b (sin 1BE inicial), donde se observa que el 1BE se encuentra favorecido (x 65 %),
seguido por el tBE (= 30 %), mientras que el cBE es definitivamente el producto minoritario (= 5
%).

En lo que respecta al efecto de puz sobre la velocidad de consumo de BD, surge de las
pendientes en las Figs. 7a,b,c que Rpp se incrementa apreciablemente con el aumento de pusz.

Debe enfatizarse que la accion inhibitoria del BD con respecto al 1BE tiene lugar aun
cuando este ultimo se encuentra en proporciones de al menos diez veces mas concentrado, en las
condiciones de las Figs. 7 . El efecto de inhibicion claramente indica que los mismos centros
activos son los responsables de las reacciones del BD como las de los n-butenos.

Esta propiedad sugiere que el BD puede cubrir todos los sitios activos, evitando la
adsorcion de los n-butenos. Mientras la superficie catalitica esté casi saturada de BD puede
esperarse que sus reacciones se comporten como de cero orden respecto a si mismo, en la medida
que el H, no compita con el BD por los mismos centros activos. En efecto, adelantando las
conclusiones de la discusion proporcionada en el Cap. V , la evidencia en éste y en estudios
previos supone que el H, es capaz de adsorberse en centros activos no accesibles por las
diolefinas u olefinas. La constancia de (dxgp/dt) puede apreciarse nitidamente en las Figs. 7b,c.
Con respecto a la Fig. 7a, la curvatura de xpp para t<t* indicaria una reaccion de orden inferior a

cero. Sin embargo, py2 varia apreciablemente durante este ensayo (0.1-0.25 atm), por lo que la
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aceleracion de Rpp puede asignarse en gran medida al incremento gradual de py,.

Si ahora comparamos la fraccion molar de BD hasta la cual se inhiben las restantes

. . * .
reacciones, y como tal podemos aproximadamente tomar al valor xg, correspondiente a t*

resulta de las Figs. 7ab,c que tal valor aumenta sostenidamente con pgz. A un nivel

suficientemente alto de py; el valor xp, podra superar al valor inicial del ensayo Xap,. Tal

situacion corresponderia al caso de la Fig. 7d , donde no se aprecia ningun efecto inhibitorio.

La conclusion anterior implica que pyz juega un rol preponderante en la selectividad del
proceso, pudiendo interpretarse que las reacciones que involucran a los n-butenos como
reactivos, en particular las del 1-buteno (reacciones 4, 7, 8 en la Fig. 8) son selectivamente
favorecidas respecto a las del BD a medida que py; se incrementa. Por ejemplo, podria suponerse
que el orden de reaccion del H; para el consumo de 1BE sea superior que para el BD.

Para analizar esta posibilidad, consideremos la velocidad R;gg a tiempos suficientemente
grandes como para que el BD se haya practicamente extinguido de la solucién. Vemos de las
Figs. 7a,b,c,d que en estas condiciones R;pg es aproximadamente constante. Estos valores
pueden ser comparados para cada py, con los valores Rpp evaluados antes del tiempo t*. Para el
caso de puz = 8.1 atm se tomo la velocidad inicial (la maxima) para Rgp. La relacion (R;gg/Rap)

se compara en la Tabla 2.

Tabla 2: Relacion (R;ge/Rpp) para los datos de las Figs. 7.

pu2 [atm] 0.1-0.25 1.3 2.4 8.1

(R18e/RBD) 6.1 33 2.6 14

Vemos de la Tabla 2 que la velocidad relativa del 1BE se desfavorece claramente con el aumento

de pu2, contrario a la expectativa. Por lo tanto, el aumento de x;D con puz no puede justificarse

por un efecto catalitico.

La respuesta para el efecto de puz sobre la selectividad observada se explica por las
resistencias difusionales dentro de la capa activa de las pastillas. Consideremos valores de t
menores que t*, cuando se observa que el BD ejerce una accion inhibitoria practicamente ideal.
En cualquier punto de la capa activa se comprobara que los flujos de BD y H; son iguales,
teniendo en cuenta la estequiometria de las reacciones 1-3 (Fig. 8). Si suponemos que tales flujos
pueden representarse por una ecuacion tipo ley de Fick, resultara

Dgp dysp / dz=Duz dyna / dz (7

donde D; son los coeficientes de difusion efectivos e y; las fracciones molares en la capa activa.
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Si ahora consideramos que las resistencias difusionales son tan importantes como para que al
menos uno de los reactivos se agote antes de alcanzar el limite interno de la capa y, ademas,
consideramos el caso especifico de que la relacion de concentraciones en la superficie sea tal que
ambos reactivos se agotan simultaneamente, obtenemos por integracion de (7),

S_ S
xpp = (Du2 / Dpp) Xn2 (8)
., . . *
Como se analizo en la seccion 3.2., puede considerarse que x;° = x;. Identificando con xg, al

valor especifico de BD que satisfaga la ecuacion (8) y usando la (1) para xu, resulta:

X;D = (Dnz2 / Dep) H ph2 )
Si suponemos ahora que la relacion (Dyz / Dgp) resulta igual a la relacion de los coeficientes de
difusion moleculares definidos en la seccion 3.2. (en el Cap. V, seccion 3. se discute esta

suposicion), obtenemos
Xgp = (Du2/ Duc)H pm2 (10)
Para valores xsp > Xy, €l reactivo limitante resulta el H, y el BD inhibira las reacciones de los n-

butenos. En cambio, cuando xpp < x;D habra un exceso de H, y dado que el BD se habra

extinguido antes de alcanzar el limite interno de la capa, los n-butenos, en particular el 1BE,

dispondran de H; y centros activos para poder reaccionar.

Para cada valor de py, se ha calculado x;D de la ec.(10), y de los graficos de la evolucion
de xpp(t) se localiza el tiempo t* que verifica xgp(t*) =x;D . El valor asi calculado de t* es el que

. . . ®
se indica en las Figs. 7, excepto en 7d para el cual xgp, < Xpp -

Como fuera discutido, se comprueba efectivamente que los n-butenos no se consumen si t
< t*. A valores de t ligeramente mayores que t* el exceso disponible de H; es bajo y debe
transcurrir un cierto tiempo hasta que las reacciones del 1BE se intensifiquen, primero para
equilibrar su produccion a partir de BD (maximo de x;gg) para luego consumirse en forma neta,
Figs. 7a,b,c.

Vemos de las Figs. 7 a,b,c que el valor de t* calculado a partir de la ec.(10) resulta
satisfactorio para predecir la transicion en el comportamiento del sistema. La ecuacion (10)
claramente explica el porqué de la pérdida de selectividad observada cuando se aumenta pys;.
Audn cuando el catalizador resulte intrinsecamente muy selectivo, las limitaciones difusionales
impiden que dicha cualidad pueda transferirse a los resultados del proceso. Para el caso py; = 8.1
atm (Fig. 7d), la reaccion arranca con un definido exceso de H; en el interior de los poros y el

catalizador aparenta no ser selectivo en absoluto.
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Cabe destacar que los valores de t* calculados a partir de la ec.(10) también resultan
adecuados para marcar el inicio de la reaccion del 1BE en ensayos realizados con otros
catalizadores (por €j., Fig. 3 respecto al catalizador NB), como asi también en otras condiciones,
como la del caso de las Figs. 6, en donde BD fue el unico reactivo al inicio de la experiencia.

Una visualizacion directa del ostensible efecto que sobre la selectividad ejerce puz se puede

apreciar en la Fig. 9, donde se grafica Xjgg =(Nigg-N;pg)/Nigg en funcion del contenido de

BD expresado en ppm.
0.5
1BE
04
@ pw2= 8.1 atm
03
02 r
7 pr2= 2.4 atm
0.1 F
pm2= 1.3 atm
N P - .-~ (- AR
pr2= 0.1-0.25
-01 1 1 |
100000 10000 1000 100 10
ppm BD

Figura 9: Conversion de 1BE en funcion del contenido en [ppm] de BD. Influencia de la presion
parcial de H,. (catalizador CC, T = 40 °C).

Las reacciones de los n-butenos

Si ahora inspeccionamos el comportamiento del 1BE a valores de t para los que el BD

haya caido bien por debajo de x;D , podemos apreciar en las Figs. 7 a,b,c,d que hasta el final de

los ensayos la velocidad de consumo del 1BE es practicamente constante. Esto sugiere que el
IBE es capaz, cuando se encuentra suficientemente concentrado y sin BD presente, de ocupar

practicamente todos los centros activos del catalizador.
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También se observa en las Figs. 7 a,b,c,d que la velocidad de isomerizacion del 1BE,
adicionando la produccion de ¢BE y tBE, siempre resulta netamente superior a su velocidad de
hidrogenacion a BA.

En las Figs. 7a,b,c puede apreciarse que en el periodo en que el 1BE reacciona en orden
cero, las velocidades de generacion de cBE y tBE también resultan constantes, sugiriendo que
los mismos no alcanzan a hidrogenarse (reacciones 5,6 en la Fig. 8). Esta situacion puede
atribuirse a un efecto de inhibicion del 1BE sobre los 2-butenos. Sin embargo, debe notarse que
el nivel de concentraciones de 1BE en las Figs. 7a,b,c es mucho mayor que el de los 2-butenos,
por lo que el efecto no indica una capacidad de adsorcion intrinsecamente diferente.

La Fig. 7d ilustra adicionalmente este aspecto. En este ensayo el tiempo de reaccion
permitid extender el consumo de 1BE hasta menores valores de su fraccion molar (x1gg = 3.7 %),
y la concavidad de las curvas resultantes de ¢BE y tBE indica que los mismos estan siendo
hidrogenados. Cabe aclarar en este punto que un analisis similar al realizado para el BD que
condujo a la relacion (10) no puede realizarse para el 1BE, debido a que entre el 1BE y el H; no
existe una relacion estequiomeétrica del tipo de la (7), ya que el 1BE no solo se hidrogena sino
que adicionalmente isomeriza.

En el ensayo correspondiente a la Fig. 6b las concentraciones maximas alcanzadas por los
tres isomeros son del mismo orden de magnitud, y se puede apreciar que los tres isdmeros
reaccionan con simultaneidad, para valores de t suficientemente mas grandes que t*.

De la discusion anterior surge que no resulta factible, con la informacion disponible y
sobre una base cualitativa, alcanzar conclusiones contundentes respecto a la relacion que guardan
entre si las reacciones entre los tres n-butenos. En cambio podemos concluir que el 1BE es capaz
de saturar los centros activos cuando se encuentra en alta concentracion (x;gg ~ 10 %) y que el

mismo isomeriza a cBE y tBE en cantidades superiores a su hidrogenacion a BA.

4.2. Efecto de la temperatura

Los niveles de temperaturas en que usualmente se lleva a cabo el proceso de purificacion
de 1-buteno por hidrogenacion selectiva en forma comercial oscilan entre temperatura ambiente
y alrededor de 60-70 °C. El nivel de temperatura ambiente esta dictado por la facilidad de
refrigeracion con agua de enfriamiento de los servicios generales de planta.

Atendiendo a estos niveles, se llevaron a cabo algunos ensayos a temperaturas diferentes

de 40 °C.
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En la Fig. 10 se compara la selectividad, de acuerdo al diagrama de fase Xjgr vs ppm BD,

entre ensayos realizados a 30 y 40 °C sobre el catalizador CC a py; = 2.4 atm, pyz = 0.1-0.25 atm
y con composicion inicial Xipg, = 11.5 %, Xppo= 1.2 %. Vemos que la selectividad del sistema
no sufre ninguna variacion significativa. Para el caso de pg; = 2.4 atm, la relacion de

velocidades de reaccion observables a 40 °C respecto a 30 °C resulta de alrededor de 1.5 .

0.3
by A T=40°C
1BE O T=30°C o
o
02 | A
0
8
m= 2.4 atm
QP
01
1 4

a
& 25,-01-025

_01 1l 1 /]

100000 10000 1000 100 10
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Figura 10: Conversion de 1BE en funcion del contenido en [ppm] de BD. Influencia de la
temperatura. (catalizador CC).

La mayor relevancia de esta conclusion es que los efectos difusionales que rigen la
selectividad del sistema, como se explicara en la seccion anterior a 40 °C, persisten a 30 °Cy
que la temperatura afecta aproximadamente en la misma proporcion a las reacciones de consumo

del BD y a las del 1BE.

4.3. Significado de los efectos analizados en procesos industriales

Aun cuando la mayor parte de los efectos discutidos en las subsecciones 4.1. y 4.2. hayan
sido obtenidos a partir de ensayos con el catalizador CC, resulta altamente factible que las

caracteristicas expuestas sean aplicables para la generalidad de los catalizadores comerciales, en
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particular en lo que concierne a los severos efectos difusionales observados.

Por un lado cabe destacar que los ensayos realizados con el catalizador NB, aunque en
menor numero que para el catalizador CC, indican que la selectividad resulta condicionada del
mismo modo por el nivel de pu2. De los resultados aqui expuestos, esta condicion surge
claramente de la Fig. 4.

Los unicos ensayos realizados con los catalizadores NM y AP (Tabla 1, Cap. III) fueron
realizados con el sistema de reaccion en suspension (sistema “slurry”) y a py2 = 8.1 atm. Dado
que como se reporta en la seccion 2 los mismos no presentaron buenos niveles de selectividad, es
de suponer que los efectos difusionales influyan de manera similar. En particular, en el Cap. VI
se llevara a cabo un analisis cuantitativo sobre los datos obtenidos con el catalizador NM,
alcanzandose la conclusion de que efectivamente el mismo presenta severas limitaciones
difusionales.

En el mismo sentido, también cabe consignar que con posterioridad a los ensayos que aqui
se reportan se estudiaron tres catalizadores comerciales adicionales, también del tipo “egg-shell”.
Los mismos mostraron inequivocamente el mismo tipo de comportamiento con respecto a las
limitaciones difusionales.

Puede parecer sorprendente que catalizadores comerciales demuestren la magnitud de las
limitaciones difusionales aqui expuestas. Esta idea se refuerza considerando que presiones
nominales de operacion de plantas industriales son de 10 atm o mas. A temperaturas de alrededor
de 40 °C esto implica presiones parciales py, de por lo menos S atm. Si tenemos en cuenta que
el BD debe reducirse a 10-20 ppm, una inspeccion a la Fig. 9 revela que la operacion a pye = 8.1
atm es directamente inviable, mientras que aun a puyz = 2.4 atm las pérdidas de 1BE resultaran
muy elevadas. Cabe destacar que en el proceso industrial el H, alimentado debe dosificarse
conforme a la cantidad de impurezas, por lo que se alcanza un punto en que la cantidad
remanente de H; se disuelve completamente en el liquido (desaparece la fase vapor), con lo que
xy2 disminuye paulatinamente respecto al valor de saturacion a la presion parcial de alimentacion
(Bressa y colab.,1998). Este efecto alivia las pérdidas de 1BE respecto a la operacion a py;
constante, pero aun asi puede preverse que seguiran siendo sustanciales.

La solucion evidente seria operar a menores valores de pyz. Por ejemplo, en la Fig. 9 a los
niveles py2 = 0.1-0.25 atm las pérdidas de 1BE seran muy reducidas (descontando el aporte de
1BE por la hidrogenacion de BD). Como es dificil modificar la presion total de operacion de una
planta comercial, la solucion puede alcanzarse diluyendo el H; con un gas inerte, a un nivel tal
que la hidrogenacion de BD proceda, hasta alcanzar la especificacion, esencialmente controlada

por la capacidad de difusion del H; en el interior del catalizador.
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Aun cuando por lo expuesto sea conceptualmente factible operar en condiciones
apropiadas, resulta obvio preguntarse porqué los catalizadores no son manufacturados con un
menor nivel de actividad, por ejemplo disminuyendo la cantidad de agente activo. La razon debe
encontrarse en la pérdida de actividad que estos catalizadores sufren en operacion, por el
deposito de residuos carbonosos “green oil” (Boitiaux y colab., 1985b). Una pérdida diaria de 1
% reduce la actividad al cabo de dos afios a menos de una milésima de su valor inicial. Por lo
tanto, la actividad inicial debe cumplir un compromiso entre los problemas difusivos, la
frecuencia de recambio del catalizador y la cantidad de catalizador a cargar.

Un analisis global de una operacion industrial tampoco debe ignorar la presencia de
acetilénicos, particularmente 1-butino, que si bien se conoce que son aun mas selectivos que el
BD, su velocidad de hidrogenacion es sustancialmente mas lenta (Vasudevan, 1982), por lo que
también se requerira de catalizadores activos para evitar un excesivo volumen de lecho.

Si como resulta probable, el catalizador se desactiva a un nivel tal de relajar las
limitaciones difusionales, se podra incrementar la presion parcial del Hy, y eventualmente la

temperatura de operacion, a medida que transcurre el tiempo en servicio.
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5. ESTABILIDAD DE LAS MUESTRAS DE CATALIZADOR

Como fuera descripto en el Cap. III , la configuracion del sistema experimental con lecho
externo permite llevar a cabo ensayos sucesivos con la misma muestra de catalizador.

Se observo sistematicamente que el primer ensayo presentd una mayor actividad que los
sucesivos. En particular, la diferencia de velocidades observables entre el primer y el segundo
ensayo, llevadas a cabo bajo iguales condiciones experimentales, fue del orden de 20-40 %. Este
comportamiento no es inusual para muestras de catalizador virgen y puede deberse a un
acondicionamiento de la superficie catalitica entre las condiciones de reduccion (Cap. IlI,
seccion 4.1.) y las condiciones de reaccion.

A partir del segundo ensayo, se comprobo que la actividad de las muestras sufre, en
promedio, una cierta desactivacion. Sin embargo, esta pérdida no demostrd seguir un patron
definido. En rigor, en algunas de las series de ensayos practicamente no se aprecid ninguna caida
apreciable de actividad. Un ejemplo de ello son los ensayos cuyos resultados se muestran en las
Figs. 6 . Los cuatro ensayos (dos replicados por cada nivel de caudal recirculatorio) fueron
realizados sucesivamente con la misma muestra de catalizador (alternando el caudal de
recirculacion) y no resulta ninguna variaciéon perceptible de actividad.

Otras series de ensayos demostraron una lenta variacion de actividad que al cabo de cuatro
0 cinco experiencias resultaba significativa, mientras que también se presentaron instancias de
algiin cambio mas o menos brusco de un ensayo al siguiente, luego de lo cual la actividad no fue
restituida.

Se intent6 el cambio de componentes, como el empleo de 1BE, BD y n-hexano de distintos
proveedores o propano de distintas partidas, considerando la posibilidad de introduccion de
algiin contaminante, pero los resultados no permitieron arribar a una conclusion sobre el
problema.

Dado el caracter no sistematico de la variacion de actividad, no se descarta que
modificaciones involuntarias en el procedimiento de los ensayos pudieran ocasionar el problema,
teniendo en cuenta las precauciones necesarias para impedir el acceso de trazas de vapor de agua
u O en el sistema (Cap. III, seccion 3.2.). Sea por una razon operativa o por algun contaminante
introducido en los reactivos, la aleatoriedad observada impide asignar las variaciones de
actividad a un proceso concomitante como el de formacion de “green oil” citado en la seccion
precedente.

Debe acotarse en este punto que las vanaciones observadas no modifican el
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comportamiento descripto de los catalizadores. La significacion de las variaciones, en el marco
de este estudio, estuvo puesto en la instancia de llevar a cabo un analisis cuantitativo de los
resultados obtenidos. Por lo tanto, para tal fin se decidio llevar a cabo un conjunto de
experiencias en condiciones estrictamente comparables. A tal fin, cada condicion experimental
fue llevada a cabo sobre una muestra de catalizador diferente, realizando sobre la misma tres
ensayos. El primero de ellos fue descartado por los motivos expuestos, el segundo fue llevado a
cabo bajo las condiciones deseadas y el tercero fue siempre realizado bajo una unica condicion
experimental para todas las muestras. Este tercer ensayo se emplea como testigo, debiendo
verificarse que para que los resultados de una muestra sean aceptados, su testigo no difiera
significativamente del conjunto de los mismos.

El conjunto de datos obtenidos en esta forma sera discutido en el Cap. VII junto con los

resultados que surgen de la regresion del modelo que sera presentado en el siguiente capitulo.
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6. CONCLUSIONES

Se han expuesto las conclusiones de mayor significacion alcanzadas a través de los
ensayos llevados a cabo sobre muestras de catalizadores comerciales.

Un conjunto de ensayos fue destinado a elegir uno de los catalizadores presentados en el
Cap. III para llevar a cabo el estudio en forma pormenorizada. Como tal fue elegido el
catalizador identificado como CC, sobre la base de presentar en términos relativos buenas
caracteristicas de selectividad y por el hecho de haber sido empleado en estudios previos (Bressa,
2001). El mismo demostro un nivel de actividad intermedio entre los catalizadores ensayados.

También se presentaron los resultados de ensayos cuyo objetivo fue analizar si el
equipamiento y el procedimiento experimental descriptos en el Cap. III introducen limitaciones
de transporte adicionales al nivel interno de las pastillas de catalizador. Se concluyo que tanto la
disolucion de H; en el tanque agitado como el intercambio de materia y calor en el lecho externo
entre fluido y superficie de pastillas, se producen a una velocidad suficientemente alta como para
suponer la saturacion de la solucién liquida con H; y ausencia de gradientes externos
significativos en el lecho catalitico. Asimismo, se demostré que el mismo opera bajo condiciones
esencialmente uniformes de concentracion entre la entrada y la salida del flujo recirculatorio.

Se pudo inferir que existen severas restricciones difusionales en el interior de las pastillas
de catalizador y simultaneamente que los matenales cataliticos muestran una alta selectividad
intrinseca para la hidrogenacion de BD, originadas por su alta capacidad de adsorcion que
impide el acceso de los n-butenos. En estas condiciones, la cantidad de H; disuelta, proporcional
a su presion parcial, cobra una importancia relevante. Si la capacidad de difusion del H; supera a
la del BD, el 1BE dispondra de superficie activa y de H, para poder reaccionar, con lo que el
consumo observado de 1BE se hace evidente. En definitiva, la selectividad del proceso evaluada
por las pérdidas observadas de 1BE hasta que el BD se reduce a una dada concentracion, se
empeora sostenidamente con el incremento de pua.

El BD al hidrogenarse genera como productos los tres n-butenos, siendo favorecido el
1BE, mientras que el cBE es el producto minoritario.

El 1BE presenta mayor capacidad para isomerizar que para hidrogenar.

Las hidrogenaciones de cBE y tBE resultan inhibidas mientras el 1BE se encuentre en
considerable exceso, pero tienen lugar a velocidades importantes cuando los niveles de
concentracion se equiparan.

No fueron observadas variaciones del comportamiento descripto para temperaturas entre
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30y 40 °C.

Las caracteristicas resefiadas fueron principalmente determinadas sobre el catalizador CC,
pero los ensayos realizados con todos los catalizadores comerciales disponibles sugieren el
mismo comportamiento cualitativo.

También se discutio la repercusion del comportamiento de los catalizadores sobre
operaciones a escala comercial. La variable operativa esencial resultaria la presion parcial
operativa de H;, que debera ser reducida a un nivel tal que la hidrogenacion del BD resulte
controlada por la capacidad de difusion del H; en el interior del catalizador. La elevada actividad
demostrada por los catalizadores (en relacion a las limitaciones de transporte) pueden ser
justificables para afrontar los procesos de desactivacion a lo largo del periodo de vida util.

Finalmente, se discutié la actividad demostrada por las muestras de catalizador en el
transcurso de sucesivos ensayos. Si bien la pérdida de actividad no fue ostensible, si tuvo un
aparente caracter aleatorio, probablemente ocasionada por variaciones no controladas en la
operacion de cada ensayo. En consideracion a este efecto, en el Cap. VII se empleara un
conjunto de ensayos llevados a cabo en condiciones equivalentes, reemplazando las muestras de

catalizador, para llevar a cabo un analisis cuantitativo de los resultados.
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V MODELO CINETICO Y BALANCES DE MATERIA

1. INTRODUCCION

En este capitulo se presentara el conjunto de expresiones necesarias para el analisis
cuantitativo de los datos experimentales. Recordamos que la informacioén experimental consiste
en medidas de la composicion de la mezcla reactiva en funcion del tiempo, y que el analisis
cuantitativo tiene como objetivo poder ajustar expresiones de velocidad para el conjunto de
reacciones que interpreta la evolucion del sistema.

La mayor parte de este capitulo estara dedicado a presentar un mecanismo de reaccion que
permita formular expresiones cinéticas intrinsecas. Tal mecanismo sera fundamentado en la
seccion 2. En la seccion 3 se derivaran las expresiones cinéticas correspondientes, se enfatizaran
sus caracteristicas esenciales y se identificaran los parametros a ajustar.

Puesto que las muestras de los catalizadores en estudio presentan significativas resistencias
difusionales internas (Cap. IV), es necesario vincular las reacciones superficiales (a través de su
modelo cinético) con los procesos de transporte en el interior de los poros. La adopcion de un
modelo para el transporte en el medio poroso es discutida en la seccion 4. Las ecuaciones
resultantes del acoplamiento reaccidn/difusion resultan asi especificadas y la resolucion de las
mismas permite evaluar las velocidades observables de reaccion. Se discute también en la
seccion 4 las consecuencias que sobre la estimacion de pardmetros cinéticos intrinsecos tiene el
hecho de operar con resistencias difusionales significativas.

Finalmente, en la seccion 5 se formulan los balances de materia en el sistema de reaccion
experimental, que permitiran relacionar las velocidades observables de reaccion con los cambios
de composicion medidos en funcién del tiempo.

A fin de vincular el presente capitulo con los siguientes, puntualizamos que la técnica
numérica empleada para la resolucion de los balances en el interior de los poros sera expuesta en
el Cap. VI, mientras que la aplicacion global de las expresiones presentadas en este capitulo para

la determinacion de parametros cinéticos sera realizada en el Cap. VIL.
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2. MECANISMO DE REACCION

Con el fin de proponer un modelo matematico para la velocidad intrinseca de las
reacciones que tienen lugar en el sistema estudiado, se optdo por proponer un mecanismo de
etapas elementales que permita originar las expresiones cinéticas en funcion de la composicion

de la fase fluida en contacto con la superficie catalitica.

Es aceptado en la literatura que la adsorcion de los hidrocarburos insaturados (Bond y
Wells, 1963) y del H, (Hub y Touroude, 1988; Bos y Westerterp, 1993) sobre Pd precede a su
intervencion en las reacciones de hidrogenacion, como asi también en las de hidro-

iIsomerizacion.

Por tal motivo, la discusion de las etapas de reaccion superficial sera precedida por la
descripcion del estado adsorbido de los hidrocarburos insaturados y del Hs, puesto que la forma
de adsorcion determina los intermedianios superficiales que intervendran en las etapas

elementales de reaccion.

En la literatura revisada se han propuesto ecuaciones de velocidad de reaccion derivadas a
partir de la hipotesis de adsorcion competitiva (Kiperman, 1986, Ouchaib y colab., 1989) y no
competitiva (Kripylo y colab., 1975; Boitiaux y colab., 1985b) entre el H; y los hidrocarburos

insaturados.

Sin embargo, en la proxima seccion se demostrarda que el empleo de un modelo de
adsorcion competitiva conduce a expresiones cinéticas incompatibles con las observaciones

experimentales detalladas en el Cap. IV.

En consecuencia, se considera un mecanismo en el cual no existe una competencia directa
entre los hidrocarburos y el Hz por los mismos sitios activos. Esta suposicion se basa en que las
moléculas pequenas de H, pueden encontrar sitios metalicos libres aunque los hidrocarburos
insaturados presenten un completo grado de cubrimiento de la superficie activa (Boitiaux y
colab., 1987a). Se emplearan los simbolos “ ® ” y “ * ” para identificar los sitios sobre los

cuales se adsorben el H, y los hidrocarburos insaturados, respectivamente.

En la etapa elemental (a) de la Tabla 1 se propone que el H, se adsorbe de manera
disociativa. Esta suposicion fue adoptada en acuerdo con los resultados sobre hidrogenacion de
1BE sobre Pd presentados por Bressa (2001). En dicho trabajo se desarrollaron dos modelos

cinéticos basados en las hipotesis de adsorcion asociativa y disociativa de H,. Mediante un
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analisis de discriminacion estadistica, Bressa (2001) concluyo que el modelo cinético derivado a

partir de la suposicion de adsorcion disociativa constituye la “ mejor ” alternativa.

Tabla 1: Mecanismo catalitico.

(g) C,H,*+H® - 1BE*+®

(h) C,H,*+H® > cBE*+®

(i) C,H,*+H® »>tBE*+®
(a) H,+20 < 2H® (J) 1BE*+H® & C H,*+®
(b) BD +* < BD * (k) 1BE*+H® & C,H.*+®
(c) IBE +* <> IBE* (1) CBE* +H® o C H3*+®
(d) ¢BE +* < cBE* (m)  {BE* +H® o C,H2*+®
(e) tBE +* < tBE* (n)  CHi*+ HO>BA+++®
(f) BD* +H® = C4H; *+® (0) C,H2++ HO>BA+*+®

Se fundamentaran a continuacion las etapas elementales de adsorcion y de hidrogenacion
de BD postuladas en la Tabla 1, etapas (b) y (f)-(i) respectivamente. La distribucion de productos

observada durante la hidrogenacion de BD sera el punto de partida para tal justificacion.

En primer lugar, ha sido frecuentemente informado en la bibliografia que durante la
hidrogenacion de BD sobre Pd la selectividad a la formacion de n-butenos es casi completa, sin
observarse formacion de BA (ver, por ejemplo, Bond y colab., 1962). Este hecho fue confirmado
en los ensayos propios (Cap. IV). Por lo tanto no se propone en el mecanismo de la Tabla 1 una

ruta de hidrogenacion directa de BD a BA.

El término estereoselectividad es empleado para describir el grado de preferencia que
manifiesta un sistema para la produccion de una olefina respecto de sus isomeros. En el caso del
sistema estudiado en esta Tesis, la estereoselectividad se aplica a la distribucion de n-butenos
observada durante la hidrogenacion del BD.

La estereoselectividad observada en los ensayos propios presenta una notona
independencia de las condiciones experimentales. Como se indicara en el Cap. IV, el 1BE resulta
el isbmero mayoritariamente formado (= 65 %), seguido de tBE (= 30 %) y de ¢BE (= 5 %).
Patrones de distribucion muy proximos al sefialado han sido reportados en la literatura, tanto en
fase liquida como gaseosa, sobre una amplia variedad de catalizadores de Pd (Bond y colab,,
1965; Vasudevan, 1982). Mediante evidencias fisicas y quimicas se confirmé que el BD en fase
gaseosa presenta dos conformaciones llamadas cisoidea (3-7 %) y transoidea (Smith y

Massingill, 1961), tal como se esquematiza en la Fig. 1.
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Figura 1: Esquema del mecanismo de las reacciones del BD
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La regularidad de la distribucion de n-butenos, y los propios valores de la misma, ha
conducido a diversos autores a asociar la estereoselectividad de la hidrogenacion del BD sobre
Pd con la poblacion de sus conformeros (Meyer y Burwell, 1963). Sobre esta base, se postula en
la bibliografia que las formas que el BD presenta en fase homogénea estarian también presentes
en su estado adsorbido (Bond y Wells, 1963). De tal manera la forma cisoidea se adsorbe para

formar el intermediario adsorbido syn BD* y la forma transoidea el complejo anti BD* (ver Fig.
1).

Estas especies syn y anti forman una unioén tipo m con un sitio activo mediante la
interaccion de ambos enlaces olefinicos (Goetz y colab., 1997, Meyer y Burwell, 1963). La
participacion de ambos enlaces dobles del BD permite explicar su mayor fuerza de adsorcion

respecto de los n-butenos, en cuya adsorcion sélo participa un enlace olefinico.

Siguiendo el esquema de la Fig. 1, la adicion de un adatomo H® a las especies
superficiales syn BD* y anti BD* da lugar a la formacion de los radicales adsorbidos syn

CH,xy anti CH, *.

La produccion de cBE, tBE y 1BE adsorbidos involucra la adiciéon de un segundo adatomo
H® a cada uno de los intermediarios C,H, * (Fig. 1). El cBE* solo puede producirse a través del
radical synC,H,* y el tBE* solo a través del radical antiC,H, *, dada la conformacion de los

radicales. En principio, el IBE* podria formarse a través de ambos.

La produccién observada de ¢cBE (= 5 %) corresponde muy aproximadamente a la
proporcién de la forma cisoidea del BD, hecho que puede explicarse muy satisfactoriamente si se

supone que,

i) las velocidades especificas de adsorcion de ambos conférmeros del BD, las velocidades
de adicion del primer H® vy las de adicion del segundo H® son similares en cada una de

las rutas dela Fig. 1,y

ii) el 1BE es solo producido por hidrogenacion del radical anti C H, *.

Seria factible extender el mecanismo esquematizado en la Fig. 1 considerando etapas de

interconversion entre syn BD* y trans BD*, por un lado, y entre el radical synC,H, * y el radical
antiC,H, =, por el otro. Sin embargo, el hecho de que los conformeros del BD estén en el
equilibrio y aceptando la hipdtesis i), la incorporacion de tales etapas resulta superflua, desde el
punto de vista practico.

El esquema general del mecanismo descripto en la Fig. 1 ha sido aceptado como la
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explicacion mas probable de la hidrogenacion de BD sobre Pd por autores que investigaron este

sistema tanto en fase liquida (Boitiaux y colab., 1987b) como en fase gaseosa (Webb, 1980).

Si bien el mecanismo de la Fig. 1 resulta muy satisfactorio desde el punto de vista
conceptual, a fin de derivar expresiones cinéticas no resulta necesario discriminar entre los
complejos adsorbidos syn BD* y trans BD*, ni entre los radicales adsorbidos synC,H.* y
antiC ,H. =, en virtud de la hipdtesis /) expuesta arriba. Basta con considerar una unica especie
adsorbida, BD*, formada en la etapa (b) del mecanismo en la Tabla 1, y un tnico radical C,H, =,

producido segun la etapa (f) en la Tabla 1. Las proporciones observadas de 1BE, cBE y tBE

resultaran de las velocidades relativas de las etapas (g), (h), (1) que los producen.

Respecto de las etapas elementales que involucran al BD, resta discutir las siguientes
caracteristicas. Goetz y colab. (1997) y Boitiaux y colab. (1987¢c) consideraron irreversibles las
etapas elementales (f)-(i) de la Tabla 1. Por otra parte, Webb (1980) propuso un mecanismo en el
cual la reaccion superficial de produccion del intermediario C,H, * es considerada reversible,
etapa (f) de la Tabla 1, mientras que las etapas (g)-(i) son consideradas irreversibles, en

coincidencia con los primeros autores.

En acuerdo con lo anterior, las reacciones (g)-(i) de formacién de los n-butenos a partir de
la hidrogenacion del intermediario C,H,* fueron consideradas irreversibles (Tabla 1). Con

respecto a la diferencia puntualizada para la etapa (f) en los trabajos mencionados, ambas

hipétesis fueron evaluadas en un analisis preliminar.

A tal fin, se derivaron las expresiones cinéticas correspondientes a suponer la etapa (f)
como reversible y como irreversible, siguiendo los lineamientos que se expondran en la proxima
seccion. Para el caso irreversible, se obtuvieron expresiones cinéticas para la hidrogenacion de

BD cuya fuerza impulsora es proporcional a /y,, . En cambio, para el caso reversible, dicha

fuerza impulsora resulta de orden uno en el H;.

Para evaluar si alguna de las opciones asi planteadas resulta francamente mas aceptable, se
apelara a adelantar algunos resultados que surgen del analisis cuantitativo de los datos
expenimentales (Cap. VII). En la region en la que el BD reacciona con orden cero, la fuerza
impulsora ,y,, resulta inadecuada para interpretar cuantitativamente los datos experimentales.
En cambio, la fuerza impulsora de orden uno en H, permite arribar a estimaciones totalmente

satisfactorias. En consecuencia, el mecanismo propuesto en la Tabla 1 incorpora a la etapa (f)

como reversible.
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Las etapas elementales correspondientes a la adsorcion de los n-butenos, (c)-(e) en la Tabla
1, y a sus reacciones de hidrogenacion e hidro-isomerizacion, etapas (j)-(0), han sido propuestas
y analizadas recientemente por Bressa (2001). Por tal motivo, sélo se procedera aqui a realizar

una breve descripcion de las mismas.

La adsorcion de los n-butenos consiste en la formacion de intermediarios m-adsorbidos
(1BE*, cBE*, tBE*) sobre un sitio tipo “*”, etapas (c)-(¢) en la Tabla 1. Las reacciones de
hidrogenacion y de hidro-isomerizacion entre los n-butenos proceden mediante la formacion de

dos especies superficiales semi-hidrogenadas: el radical 1-butilico,C,H;*, y el 2-butilico,
C,H: ». Los radicales C,H, * y C,H:* se forman mediante la incorporacion de un adatomo H®

al 1BE*, etapas (j) y (k). El radical C,H; » se produce, adicionalmente, por la hidrogenacion de
cBE* y tBE*, etapas (I) y (m). Las reacciones de hidro-isomerizacion entre los n-butenos

proceden a través del radical C,H; *, etapas (k)-(m).

La produccion de BA ocurre por dos rutas definidas por las etapas (n) y (o), en las cuales
tiene lugar la hidrogenacién de los radicales 1 y 2-butilico, respectivamente. Las reacciones
globales de hidrogenacion de los n-butenos a n-butano pueden considerarse termodinamicamente
irreversibles para cualquier fin practico. Este hecho debe reflejarse en el mecanismo de reaccion
en que alguna de las etapas debe comportarse como irreversible. Dada la reversibilidad de las
reacciones de isomerizacion y la existencia de intermediarios superficiales comunes para las
reacciones de hidrogenacion e isomerizacion, las unicas etapas que pueden asumirse como
irreversibles son la (n), la (0) o ambas. La aparicion de BA, la sustancia mas estable en el

sistema, justifica que ambas etapas (n) y (o) sean asumidas como irreversibles (Tabla 1).

Finalmente, se puntualiza que fue ignorada la posible existencia de una especie adsorbida
de BA. Esta suposicion resultara valida en la medida en que en el sistema permanezca presente
algun compuesto insaturado que desplace a las parafinas de la superficie, en virtud de su mayor
capacidad de adsorcion (Bond y colab., 1965). Por idéntica razon, también se ignorara la
adsorcion de las restantes especies saturadas presentes en el sistema experimental, n-hexano y

propano.
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3. DERIVACION DE LAS EXPRESIONES INTRINSECAS A PARTIR DEL
MECANISMO

En esta seccion se derivaran expresiones de velocidad de reaccion intrinsecas para el
esquema de reacciones empleado en los Capitulos Il y IV, que aqui se repite con fines de

facilitar su visualizacion en la Fig. 2.

cBE
A
1‘2 r5
7 ro
T T4
BD »1BE » BA
Is
\ 4
tBE

Figura 2: Esquema del sistema de reaccion

Se considerara el mecanismo de quince etapas superficiales elementales presentadas en la

Tabla 1, para las que adicionalmente se haran las siguientes suposiciones:

v todas las etapas de adsorcion (a-e) estan equilibradas (sus coeficientes especificos son muy

grandes comparados con los de las etapas limitantes),
v las cantidades de sitios “*” ocupados por los radicales (C,H,*), (C,H,*), (C2H, *)

resulta despreciable frente a la cantidad ocupada por los complejos insaturados n-adsorbidos.
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Se detallara aqui la derivacion de las expresiones cinéticas a partir del mecanismo expuesto
para las reacciones globales (1), (2) y (3) (Fig. 2). Las mismas tienen como reactivo al BD. El
algebra para la derivacion de las expresiones correspondientes al resto de las reacciones (4-9) ha
sido expuesto por Bressa (2001) cuando el BD no se encuentra presente. Tal derivacion resulta
también aplicable al presente caso, por lo que aqui no se repetira, a excepcion de un Gnico
aspecto que sera discutido mas adelante en esta seccion.

Las fracciones molares de los reactivos en el interior de los poros, respecto a las cuales se
expresaran las velocidades de reaccion, se indicaran con y; para diferenciar del simbolo x;
empleado para el seno de la fase liquida.

Por encontrarse la etapa (b) equilibrada, puede escribirse
[BD*]=[*] K§p Yao (1)
La velocidad de las restantes etapas elementales incorporadas, (f) a (i), se expresan como

(Boudart y Manadassou, 1984),

1 % %
Vf:m(af[BD ] [H®]-a_¢[C4H7*][®]) (2)
C,H-*][H
Vg /o =vy lay =vi/ay L [i}r7+[]é}r®] (3)

donde [*]r y [®]r representan la concentracion total de centros activos superficiales (*) y (®)

que presenta el catalizador, respectivamente, o, ., 0 , €tc., son los coeficientes especificos de
las etapas elementales y [ ] representa la concentracion de especies adsorbidas o de centros
activos libres. Se considera que tales concentraciones estan expresadas en moles por unidad de
masa de la capa cataliticamente activa. Las velocidades vr, vg, etc. se expresan en moles por
unidad de masa de capa activa y tiempo, por lo que los coeficientes especificos de las etapas
tienen unidades de frecuencia.
Aplicando la condicion de estado seudo-estacionario para la especie superficial C4H7* |
VE= Vg + vp Vi (4)
surge
o [BD*] [He]
o_¢[®]+(ag oy +05)[HS]

[C4Hy )= (%)

La adsorcion equilibrada del H;, etapa (a), junto con el balance de centros de tipo (®), [®]r =

[®]+[H®], permite escribir

[®)r

ad
(@ VvKH2 YH2 6)
ad
1+vKH2 YH2

ad bl
1+vKy; Y2

[H®]=

[®]=
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Expresiones similares a (1) pueden escribirse para las etapas de adsorcion de todas las sustancias

insaturadas,
[C*1=[*]K¥y., (C=BD, IBE, cBE, tBE) (7)

El balance de centros activos del tipo (*), recordando que se ignora la fraccion ocupada por
cualquiera de los radicales adsorbidos,

[*} =[*]+[BD*]+[1BE*}+[cBE*]+[tBE*], (8)
permite junto con las expresiones (7) explicitar las concentraciones superficiales de los

insaturados adsorbidos y también de los centros libres,

o UHKEy o [k _
[C*]= DEN, , [¥]= DEN ;e , ({=BD, 1BE, cBE, tBE) (9)

donde DENHc es la funcion de inhibicién para los hidrocarburos que se explicita en la Tabla 2.

Reemplazando las concentraciones superficiales segun (6) y (9) en la ecuacion (5),

(C.H, ] = af *HKED vep VK Vi (10)
o (1+O‘ ot K%, v )DENHC

—f

con lo que [CsH,*] también resulta solamente expresado en funcion de fracciones molares en la
fase fluida.

Reemplazando ahora la (10) y la (6) en las ecuaciones (3), obtenemos finalmente

d 1-ad
_vizv_h:ﬁ:{ [*)[®]; }af Kpp Kii2 YBD YH2 (1)
ag a’h a‘i [*]T +[®]T a—f (1+aVKH2 sz )DENHZDENHC
oL, 0, +aL, .  pep s -
donde « =———— 1y DENum es el término de inhibicion para los centros tipo (®) que

-f
depende solo de yy, (Tabla 2).

A partir de (2) o (4), vf también resulta expresado solamente en funcion de la composicion
en el fluido.

De manera analoga, como se detalla en Bressa (2001), se obtienen expresiones para las
velocidades de las restantes etapas no equilibradas, (j) — (o). La unica diferencia es que en el
término de inhibicion DENyc resulta incluido un sumando adicional correspondiente al BD.

A partir de las velocidades de las etapas elementales no equilibradas se pueden obtener en
forma directa las velocidades intrinsecas de consumo neto para cada especie. Por ejemplo, para

el BD, rgp = vp. Dado que (b) es una etapa equilibrada, debe reexpresarse en términos de las no

V-10



Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno ~ 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo V. Modelo cinético y balances de materia.

equilibradas. Esto se realiza en general a través de los balances de las sustancias adsorbidas. Para
el ejemplo, la condicién de produccion nula de BD*, permite establecer v, = vy . Teniendo en

cuenta (4), podemos en definitiva escribir

TBD = Vg T Vh t V; (12)
Para los n-butenos,

TBE = Ve = -Vg  (Vj T k) (13a)

[cBE = Vd = -Vh T V) (13b)

BE = Ve = -Vi T Vm (13¢)

Las ecs.(12) y (13), una vez explicitados los segundos miembros son, en rigor, suficientes
para expresar cinéticamente el sistema. Sin embargo, cada velocidad de consumo neto resulta en
una suma de términos que dificulta una visualizacion directa de las propiedades esenciales que
presenta el sistema. Como se analiz6 en el capitulo anterior, el esquema de reacciones de la Fig.
2 resulta conceptualmente muy apropiado a los fines de interpretacion de los resultados. Por lo
tanto, es deseable encontrar expresiones para los r; de las reacciones de la Fig. 2 , consistentes
con el mecanismo planteado.

La busqueda de los r; es factible pero no inmediata. Es factible porque el mecanismo
planteado presenta rutas para todas las reacciones de la Fig. 2. Se recuerda que una ruta de un
mecanismo esta constituida por un subconjunto de etapas que combinadas linealmente en forma
apropiada (mediante factores numéricos llamados numeros estequiométricos) permite obtener
una reaccion global (ver, por ejemplo Compton, 1991). Por ejemplo, las etapas (a), (b), (c), (f),
(g) constituyen una ruta para la reaccion (1). Sin embargo, el inconveniente es que el numero de
reacciones independientes (LI) para el sistema global es 4 y las reacciones planteadas son 9. Si
hubieran coincidido, la tarea seria inmediatamente realizable en base a conceptos
estequiométﬁcos, a partir de las expresiones (12) y (13).

En general, al plantear un mecanismo, existe una segunda posibilidad para obtener
expresiones globales, basado en el concepto de rutas LI. El mecanismo planteado admite 5 rutas
LI De haber podido identificarse nuestras reacciones globales con un cierto namero de rutas LI,
también hubiera resultado inmediato determinar las expresiones buscadas, siguiendo el
procedimiento de Compton (1991).

Cabe destacar que para nuestro sistema el uso de reacciones o rutas LI (cualquiera sea la

eleccion) resulta en expresiones cinéticas de mas de un término y de interpretacion compleja.
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Tabla 2: Expresiones cinéticas.

K K;‘L Yep Ym2 L= k, K;BdD YD Y2 f = k, K;; Ysp Yu2
DEN,,.DEN,, Y}, " DEN,.DENy, Y}, DEN,,. DEN, Y},

L :[ ki N kil ) Kflda}z YiBe Yu2 = ky K?dBE Y2 leE_ycBE
YE{: Y;Y{: DENyc DENy, DENy,. DENy, YZ{: L 1ej: _
ad w — T -

L= ks Kipe YeBE Y2 _ kg Kjpe VY2 ']BE_thE
" DENyDENy, Yy, DENy. DENy, Tl L K
_ ke K:SE YiE Yu2 _ Kk K:dBE \//E; _YiE
i DENy. DENy;, Yy, DENyc DENy;, Tz;z _YCBE K2 |

ad ad ad ad
DENy =1+Kpp ¥pp +Kipe ¥ipe T Kege Yepe + Kipe Yine

ad ad
DENy, =1+yKp, ¥ Ygz = 1+a\Ky, vy,

T&: =1+BVK: Vi Yo =147 V¥

El procedimiento para definir las r; que adopto Bressa (2001) para el caso sin BD en el
sistema se puede resumir como sigue. En este caso resultan solo 3 reacciones globales LI. Las

ecuactones (13) son validas eliminando vg, vh y Vi:

NBE = Vjt W (137a)
IcBE = VI (13'b)
T{BE = Vm (13°¢)

El segundo miembro de cada una de las ecuaciones (13) se expresa como una suma de términos,
entre los cuales Bressa (2001) identificoé aquellos cuya fuerza impulsora corresponde a cada una
de las reacciones de isomerizacion (reacciones 7-9 en la Fig. 2). Asignando las velocidades r7, rg
y Io a estos términos, las velocidades de hidrogenacion de los tres isémeros (reacciones 4-6 en la
Fig. 2) resultan automaticamente determinadas a partir de los términos remanentes de las
ecuaciones (13). Como consecuencia, para las reacciones (4-9) del esquema de la Fig. 2
resultaron las expresiones que se listan en la Tabla 2, excepto por la contribucidon de BD en

DENpc.

Si ahora, incorporando el BD, mantenemos estas 6 expresiones para las reacciones (4-9)
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(incorporando la contribucion de BD en DENyc ), el sistema de ecuaciones (13) nos permite
derivar expresiones para las tres reacciones (1-3) de la Fig. 2, que simplemente resultan
I = vg, r2 = Vp, r3 = v (14)
Las expresiones para rj, 13, r; surgen de las ecuaciones (11) y se agrupan junto a las 6
previas en la Tabla 2, donde se ha definido, teniendo en cuenta las ecuaciones (11),

ﬁ_ﬁ_ﬁ:{ k(o) }af ad (1s)

o op o [ +Hel ) o

g

1

Discusion acerca de la estructura de las expresiones cinéticas

Puede apreciarse en la Tabla 2 que para todas las reacciones de la Fig. 2 las expresiones
resultan, salvando el término de inhibicion DENyc, proporcionales a la fraccidon molar del
reactivo insaturado y, para el caso de las isomerizaciones reversibles, con término inverso
proporcional a la fraccion molar del isomero producto. También se destaca que los numeradores
para todas las reacciones de hidrogenacion resultan proporcionales a la fraccion molar de H,
mientras que para las tres reacciones de isomerizacion aparece un factor (yu2)" .

Para todos los coeficientes cinéticos k; que figuran en la Tabla 2 se pueden escribir
relaciones del tipo de las ecuaciones (15), que los vinculan con los coeficientes de las etapas
elementales. Como se analiza en Bressa (2001), a partir de tales relaciones resulta que no todos
ellos son parametros independientes. Asi, se deben considerar el siguiente par de vinculos,

_ ks kg
ko

ks kg

ko =
k, KGY

; ke

(16)

Teniendo en cuenta que el coeficiente k‘l1 (que surge de las etapas j y n, de formacion e

hidrogenacion del radical C};Hg*) si es independiente, se concluye que todas las expresiones de

la Tabla 2 aportan un coeficiente cinético independiente, excepto la de la reaccion (6).

Las expresiones cinéticas contienen dos clases de términos de inhibicion, uno dependiente
solo de la composicion de los insaturados y los restantes solo de yn;. El término DENgc
corresponde a los centros (*) ocupados por los insaturados y es comun para todas las
expresiones. Si una dada especie { se encuentra cubriendo la gran mayoria de los centros activos

(*), se cumplira que DENgc ~ K:*y:. En estas condiciones, { se consumira de acuerdo a un

orden cero respecto a su fraccion molar. Por €j, para = BD,
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rgp =1 + 1 + 13 = (k;tk,y+ks3) dv: (17)
DEN; Y

Por lo tanto, los coeficientes k; pueden interpretarse como coeficientes cinéticos
correspondientes al régimen de orden cero.

Simultaneamente, cuando el BD ocupa la gran mayoria de los centros activos, la expresion
resultante para el consumo de 1BE resulta (ignorando los términos reversibles de las reacciones

7-9)

d
H(yy,) | Kigg ¥
I'1BE(solo consumo) — 4 trrtrg= 1 1B ZIPE (18)

DEN,,, Kfﬁ; YBD

k, Yo k; Yo + (K7 +Kg)\ ¥y,

B Y
THz YHz

donde: H(yw) =

Dado que por hipotesis el BD cubre la mayor parte de los centros activos, el término entre
paréntesis en (18) sera muy inferior a la unidad, lo que justificaria la accion de inhibicion del BD

sobre el 1BE. Si la relacion (ngE / K%dD)<< 1, el BD sera capaz de inhibir al 1BE aun en muy

bajas concentraciones.

Vemos que las expresiones cinéticas desarrolladas son capaces de interpretar las
conclusiones del Cap. IV referentes a las caracteristicas intrinsecas del catalizador, segun
evidenciaran los resultados experimentales.

Con respecto a los términos de inhibicion dependientes de yn2, DENy, es el factor de

inhibicion correspondiente a la adsorcion equilibrada del H, sobre los centros (®) y figura en

todas las expresiones. Los restantes, Y%.,, YP, y YJ,, estan asociados al radical adsorbido
especifico que interviene en la ruta de cada reaccion y su aparicion en las expresiones cinéticas

resulta independiente de la suposicion de centros activos de distinta naturaleza. Los factores o y

Ben Y%, y YP, son parametros independientes (también relacionados con los coeficientes

especificos de las etapas elementales), pero y en Y},, resulta expresable como una combinacion
de coeficientes cinéticos k;,
_ ks
T, (1vka kg )k, /K

(19)

Cabe enfatizar en este punto el efecto que la suposicion de adsorcion de H; en centros
activos diferentes de aquellos de los hidrocarburos tiene sobre las expresiones resultantes. Si por
el contrario, se hubiese supuesto un unico tipo de centros activos, la unica diferencia funcional
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en las expresiones de velocidad seria que en vez de aparecer el producto (DENyc DENp,)

resultaria un término DEN?, siendo DEN un factor de inhibicion comun para todas las especies

incluido el Hy, es decir, DEN=DENy¢ + (K‘,“{d2 yi2)"”. Si bajo esta hipétesis ahora consideramos

la situacion cuando el BD se encuentra casi saturando los centros activos, en vez de la ec. (17)

obtendriamos

BD YBD YaH2

lo que supondria una reaccion de orden (-1) con respecto al BD, hecho que no se verifica en la

practica.

€q
l.c»

Las constantes de equilibrio K[%, K|% y K¢ de las reacciones de isomerizacion entre los

n-butenos deben ser evaluadas termodinamicamente. Los 2-butenos (cis y trans) estan

favorecidos termodinamicamente (K% =10.7, K{{=29.3, K =K[3/K[1=2.74,a 40°C).

Si ahora resumimos el modelo en cuanto al nimero de valores que resultan factibles de ser

ajustados mediante ensayos cin€ticos, resultan quince parametros independientes,

v ocho coeficientes de velocidad: k; (i = 1-3, 5, 7-9), kﬂ

v" cinco constantes de adsorcion de hidrocarburos e Ha: KaBdD, Kf‘dBE, K?%E, K?SE y K’;‘fz

v dos coeficientes en los términos de inhibicion del Hy: o y B

V-15



Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno ~ 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo V. Modelo cinético y balances de materia.

4. MODELO PARA EL TRANSPORTE-REACCION EN LA CAPA ACTIVA

Como ya fuera comentado en el Cap. IV, se previd la existencia de importantes
limitaciones difusionales en el interior de la capa activa de los catalizadores ensayados, por lo
que deben plantearse las ecuaciones de conservacion en el interior de la capa para poder
relacionar las velocidades de reaccion observables con el modelo cinético intrinseco propuesto.

A este fin, se deben establecer en primer lugar los mecanismos de transporte prevalecientes
en el sistema en estudio. En general, se contemplan los siguientes mecanismos en un medio
poroso (Krishna y Wesselingh, 1997):

a) difusion Knudsen
b) difusion molecular
C) conveccion

d) difusién superficial

En gran medida, la importancia de los distintos mecanismos viene determinada por el
tamafio de poros. Para el catalizador CC el diametro medio de poros estimado a partir de
adsorcion de N; (Bressa, 2001) es de 74 nm, un valor correspondiente al rango inferior de los
macroporos, segun la definicion de Anderson y Pratt (1985).

El término difusion Knudsen es empleado normalmente para la friccion ofrecida por la
matriz al transporte de gases a través de medios porosos. Para liquidos, como en nuestro caso, tal
friccion también existe, pero resulta totalmente despreciable frente a la resistencia que ejercen
las moléculas entre si (difusion ordinaria o molecular) para un tamafio de poros como el del
catalizador empleado. La resistencia ofrecida por las paredes puede generar dentro de las
particulas de catalizadores gradientes de presion y por ende un transporte convectivo,
contribucion que resulta despreciable si la magnitud de la resistencia ofrecida por las paredes es
pequena (ver, por ejemplo, Krishna y Wesselingh, 1997). Por lo tanto, y sin desmedro de la
precision, los mecanismos a) y ¢) pueden ignorarse en nuestro caso.

La difusion superficial se refiere a la movilidad que tienen las sustancias adsorbidas sobre
la superficie y actua en paralelo con los tres primeros mecanismos. Esta contribucion esta
determinada por la naturaleza especifica de los componentes de la mezcla y del soporte, puesto
que tiene que verificarse la adsorcion, y por la temperatura, que afecta a la propia adsorcion y a
los coeficientes de difusion superficiales, por tratarse de un fendmeno activado con energias de
activacion importantes (Keil, 1999; Krishna y Wesselingh, 1997). Con respecto a su importancia

relativa con los otros tres mecanismos, el tamafio de poros resulta fundamental, porque establece
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la relacion entre la superficie de poros (cantidad de moléculas que pueden ser adsorbidas) y el
volumen de los mismos (cantidad de moléculas existentes en la fase fluida). Asi, altas
temperaturas (por la mayor movilidad superficial) y pequefios diametros de poros (micro o a lo
sumo mesoporos) favorecen la importancia relativa de la difusion superficial. Las condiciones en
el tipo de catalizador en estudio, por lo tanto, no resultan favorables para la difusion superficial.
No obstante, el hecho de que algunos componentes, en particular el BD, tengan una
capacidad de adsorcion tan elevada y selectiva sobre la fase activa constituye, en principio, un
aspecto incierto sobre la incidencia de la difusion superficial, dado que la misma puede
manifestarse como selectivamente significativa para tales componentes. Sin embargo, la
superficie metalica en la capa activa (0.55 m?gr, Bressa, 2001) resulta muy inferior a la
superficie de poros global (71 m2/gr, Bressa, 2001), por lo que la contribucion del transporte
sobre la superficie metalica no puede resultar significativa en la practica. Sobre la base de estas
consideraciones, se ignor¢ el aporte de la difusion superficial en el modelamiento del sistema.
Resta, solamente, considerar el mecanismo b) de difusion molecular. El mismo se ve
simplificado debido a que las especies reaccionantes se encuentran en baja concentracion y
existe un exceso de n-hexano en la mezcla. Como consecuencia, la resistencia controlante del
transporte resulta el choque de cada reactivo con el n-hexano en la solucion que llena los poros y
puede cuantificarse a través de los coeficientes de difusion moleculares binarios entre cada

reactivo y n-hexano, 2. En otras palabras, el transporte a nivel de los poros podra plantearse
como,

Njparo=- D, Cr dy; /dp,
donde N poro €5 el flujo molar de j en la direccion p, del eje del poro. Puesto que N poro NO

depende del tamaifio del poro, cualquiera sea la estructura porosa (ver, por ejemplo Keil, 1999) y

la distribucion de tamaiios de poros, el flujo observable podra expresarse como
N =-D; Cy dy; /dz’ (20a)
con N el flujo de materia por unidad de area geométrica transversal a la direccién z° de

transferencia y D; es el coeficiente de difusion efectivo, expresable como

Dj= D (¢ /) (20b)

siendo € la porosidad del material y t el coeficiente de tortuosidad, dependiente de la
estructura porosa. En este trabajo se consideraran los valores €=0.397 determinado por adsorcién

de N2 y porosimetria de Hg para el catalizador CC y el coeficiente t=1.52 estimado por Bressa
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(2001). Como se manifestara en el Cap. IV, seccion 3.2, los insaturados C, tienen coeficientes

de difusién muy similares, por lo que se supone que para los mismos 2, =27),. . Tomando los

valores de la seccion 3.2. del Cap. IV resultan Dyc = 1.45 10® m%/s, Dy = 5.43 10° m%s.
Merece comentarse que una comprobacion indirecta de la discriminacion de mecanismos
realizadas, que condujo a las expresiones (20), la proporciona los resultados analizados en el

Cap. IV, seccion 4.1., para los cuales la relacion Dyy/Duc=2,,/ 2, resultd cuantitativamente

apropiada para interpretar el comportamiento observado del sistema. Aceptando con un
satisfactorio grado de confianza que las relaciones entre los coeficientes efectivos de difusion es
correcta, resta como unica fuente de incertidumbre el valor adoptado para el coeficiente de
tortuosidad 1, aspecto que sera considerado en la siguiente subseccion.

Teniendo en cuenta la expresion (20a), los balances de conservacion en el interior de la

capa activa del catalizador se pueden escribir,
D; Cr d’yj/dz* = Lo2pe 1 (21)

donde se ha despreciado el efecto de curvatura en consideracion al pequefio espesor de la capa
activa, L,.. La variable adimensional z = z’/L,. tiene su origen z = 0 en el fondo de la capa y por
lo tanto en la superficie externa z = 1.

Las velocidades intrinsecas netas de consumo rj para cada especie se expresan a partir de
las velocidades de reaccion r; (i = 1,..9) definidas en la seccion anterior, teniendo en cuenta los
coeficientes estequiométricos que surgen del esquema en la Fig. 2. Por ejemplo, ripg =14 + 17 + 13
-1 .

Las condiciones de contorno para las ecs. (21) son
D;dy/dz=L.xj(xj—yj)); en z=1 (22a)
dyj/dz=0; en z=0 (22b)
donde x; son los coeficientes de transferencia de materia entre la corriente de liquido en el lecho
y la superficie del catalizador, que se evalian como se indicara en el Cap. IV, seccion 3.2.

Defimda la composicion en el seno del liquido, x;, y suponiendo que el conjunto de valores
de los parametros cinéticos de la Tabla 2 han sido estipulados (para el procedimiento de
regresion correspondera a valores de prueba), las ecuaciones (21) y (22) pueden ser resueltas
numeéricamente para obtener la variacion de las fracciones molares y; en el interior de la capa

activa. Con estos resultados se puede calcular la velocidad observable neta de consumo para cada

especie j, R;:
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J

1
R, = (Iorjdz)LacAp v, (232)

donde A, y V; son el area externa y volumen total de la pastilla catalitica. Obsérvese que R; se
expresa por unidad total de masa de catalizador y no de capa activa.

Alternativamente, se puede evaluar la velocidad observable R; para cada reaccion de la Fig. 2:

1

1 .
R, = (j‘oridz)LacAp/Vp; 1=1,.9 (23b)

El procedimiento para la resolucion de las ecuaciones se describe en el Cap. VI
Incidencia de las restricciones difusionales en la estimacion de los pardametros cinéticos

Se analizara en este punto como afecta la existencia de las limitaciones difusionales a la
estimacion de los parametros cinéticos.

La situacion limite impuesta por las restricciones difusionales corresponde al caso en que
las reacciones tengan solamente lugar hasta una distancia desde la superficie del catalizador
(distancia de penetracion) pequefia comparada con el espesor L, de capa activa disponible
(régimen limite). Mas alla de la distancia de penetracion, todas las velocidades de reaccion se
habran reducido esencialmente a cero. Analizaremos este régimen limite porque los datos
experimentales que se trataran cuantitativamente en el Cap. VII demuestran que el sistema opera
en el mismo.

Para el sistema en estudio, el conjunto de velocidades de reaccion se podra reducir a cero
porque el H, se agoté o bien, si existe exceso de H,, porque todos los insaturados se han
hidrogenado hasta el nivel de n-butano. En cualquier caso, lo importante a sefialar es que en estas
condiciones el sistema puede asimilarse a un medio semi-infinito, a partir de la superficie externa

de la pastilla. En vez de plantear el sistema de ecuaciones (21) y (22) podemos escribir

D; Cr d’yy/du’ = p: 1 (24)
D;dyj/du=-xj(x;—y;)); enu=0 (25a)
dy;/du=0; enu — o (25b)

donde u es la coordenada dimensional con origen en la superficie externa de la pastilla.
A fin de simplificar el presente analisis, podemos reemplazar la condicion (25a) por
yj(0) = x; , dado que las resistencias externas son bajas. Si ademas definimos la variable

E=u (k"‘/DHc)o'5 , donde k* es el coeficiente cinético de alguna de las expresiones cinéticas en
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la Tabla 2, el sistema (24) resulta,

(D; / Dyc) Cr d’yy/dE? = p. 1y/k* (26)
Yi =% 5 en £§=0 (27a)
dy;/d€ =0, en€ — o (27b)

Teniendo en cuenta las expresiones de la Tabla 2, (rj/k*) resultara en una serie de términos,
cada uno proporcional a factores del tipo (ki’k*). Ademas, dado que Dj; = Dyc para los

hidrocarburos y D;= Dy, para el Hy, surge del sistema (26-27) la siguiente dependencia,
¥i= Y€, %, Duz2 / Duic, ko/k*, ., ko/k*, K*, @, B, 7) (28)

donde K es el vector para todas las constantes de adsorcién definidas en la Tabla 2.

Si ahora pretendemos calcular la velocidad observable R;, al emplear la variable u resulta

Ro= ([ ndu) A, 19, (292)

! 0

Introduciendo & = u (k*/Dyc)°’”,
R;= (Dyc /k*)* (jo rid&,) A, IV, (29b)

Puesto que r; es proporcional a ki, podemos por conveniencia suponer que k* = k; . La
relacion (r; / ki ) dependeréa de las fracciones molares y; (y de los parametros asociados con los
términos de inhibicion, K* | a, B, v). Por lo tanto, teniendo en cuenta la dependencia de las

fracciones molares en (28), resulta la siguiente dependencia para R;:

0.5 D k k
Rl: (leHc) Il [E’ D—m’k-l ..... 9
HC i

,Kad,a,[},y}A /v (30)

donde Z. simboliza el resultado de la integracion de (r; / k; ) en (29b).

Las ecuaciones (30) indican que R; dependera de los parametros del modelo cinético y de
los coeficientes de difusion efectivos. Para estos ultimos, la mayor incertidumbre en su
estimacion es el valor del coeficiente de tortuosidad 1. En cambio, la relacion Dy, / Duc =
D, ! Dy es obviamente independiente de Tt y puede suponerse que esta satisfactoriamente
evaluada. Como también se desprende de (30), todos los coeficientes cinéticos figuran
multiplicados por Dyc. Por lo tanto, recordando que los valores de R; podran directamente o

indirectamente evaluarse a través de las variaciones de la composicion global (para mas detalles

ver la siguiente seccion), vemos que los parametros que pueden ser directamente evaluados son
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los productos (kiDgc) y los parametros de los términos de inhibicion (K*, a, B, ¥).

De aqui obtenemos como conclusion que toda la incertidumbre en la estimacion de 1 sera
transferida a los valores absolutos k;, pero por otro lado, dado que el efecto de t sobre k; es
uniforme para todo i, las relaciones entre los distintos coeficientes resultaran evaluadas sin
incertidumbre.

Si en cambio los efectos difusionales fueran tales que las reacciones no alcanzan a anularse
a través del espesor L, régimen intermedio, la dependencia de los valores absolutos de k; con t
no seria tan fuerte, pero no estaria precisamente definida (variara conforme a los valores que
asuman los X;) y tampoco seria uniforme para los distintos ki, por lo que la relacion entre los
mismos dependera de T. También debe notarse que en este caso los R; dependeran del valor de
L., por lo que si este valor no es evaluado con precision, su error también sera transferido en una
manera no sistematica a la estimacion de los coeficientes cinéticos k;. Finalmente, la estimacion
de los parametros de inhibicion también resultara afectada tanto por los valores de T como por
los de L,., a diferencia de lo que resulta en el régimen limite.

El segundo aspecto a considerar es como inciden los errores experimentales en R; sobre
las estimaciones de los parametros. Para analizar en el régimen limite el efecto sobre los
coeficientes cinéticos k;, supongamos primero el caso hipotético de que la reaccion 1 fuese
independiente de las demas, en el sentido de que la expresion cinética dependa solamente de los
reactantes que participan en tal reaccion y que éstos a su vez no participen en otras reacciones.

En tal caso, es conocido (ver, por ejemplo Froment y Bischoff, 1990) que la funcion Z. no

depende de las relaciones entre los coeficientes cinéticos (ver ecuacion 30) y por lo tanto R; o
ki>* . Esta relacion indica un debilitamiento de la dependencia de R; con k; respecto al caso sin
efectos difusionales (R; directamente proporcional a k;), que hace que los errores en R; se
amplifiquen en la estimacion de k;. Para errores relativamente bajos en R;, el error en la
estimacion de k; resultara el doble.

El caso real con acoplamiento a través de las funciones Z; solo puede evaluarse, en

general, numéricamente y el analisis de transferencia de errores debe realizarse para todas las
reacciones simultineamente. Algunas situaciones estudiadas sugieren que el exponente efectivo
de k; en su relacion con R; puede incrementarse con respecto al valor 0.5 del caso independiente
(lo cual es beneficioso), pero aparecen en la funcionalidad los otros coeficientes cinéticos (lo
cual es desventajoso). Como resultado neto, puede esperarse que si los errores en los distintos R;

son del mismo orden no se produzca un deterioro respecto al caso independiente, pero si para
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alguna reaccion el error en R; es grande, el efecto se propagara en cierto grado a la estimacion de
todos los coeficientes.

El analisis de transferencia de errores hacia los parametros de adsorcion resulta ain mas
complejo, pero seguramente existira una amplificacion respecto al caso sin efectos difusionales y
puede también esperarse que los errores en la estimacion de los parametros se duplique.

Fuera del régimen limite, la amplificacién de errores ira disminuyendo conforme
disminuye la magnitud de las resistencias difusionales.

En conclusion, al existir efectos difusionales de significacion, la operacion en régimen
limite puede considerarse como beneficiosa en el sentido que las relaciones entre los coeficientes
cinéticos y los parametros de inhibicidn no estaran afectados por la incertidumbre en la
evaluacion del factor de tortuosidad t ni por el espesor efectivo de la capa activa L,., en
contraposicion al régimen intermedio. Esto implica que las caracteristicas intrinsecas de
selectividad del catalizador no se veran afectadas por 1. En cambio, los valores absolutos de los
k; sufriran la incertidumbre en la estimacion de T, puesto que primariamente se determina el
producto (kiDuc). Esto, no obstante, tampoco es demasiado significativo, dado que si los
parametros estimados son utilizados para estudiar la performance del catalizador en operacion, la
magnitud de interés sera nuevamente el producto (k;Dpc) y no los valores individuales de k;.

Por otro lado, la sensibilidad de la estimacién de los parametros cinéticos respecto a los
errores experimentales en los R; resulta amplificada en el régimen limite, siendo factible una
duplicacién de los errores. La consecuencia natural de este efecto es la necesidad de contar con

mayor cantidad y calidad de informacion.
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S. BALANCES GLOBALES EN EL SISTEMA REACTIVO

Una vez definido el modelo cinético y planteado los balances en el interior de la pastilla, se
debe procesar la informacion experimental disponible para vincularla con las denominadas
velocidades de reaccion observables. A este fin se dispone de la medida de composicion de la

fase liquida a partir del analisis de las muestras extraidas en el curso de cada ensayo. Para la
sucesion de tiempos de muestreo {ty}, k =1,.. K, se dispone del conjunto de valores { xj’bs (t) 1}

Para un conjunto de valores supuestos de los parametros cinéticos es necesario plantear los

balances de conservacion en el sistema discontinuo, resolverlos y determinar para los tiempos de
. ., . . s bs
muestreo ty la composicion predicha xj(tx). La comparacion entre los valores x;™ (t,) y xj(te)

servira para redefinir los valores de los parametros, de acuerdo al procedimiento de regresion que
se delineara en el Cap. VIIL.

Para plantear los balances de conservacion en el sistema se debe considerar que el
contenido de hidrocarburos en la fase vapor es muy bajo, nunca superando el 1 %, por lo que
puede despreciarse. A su vez, como se discutiera en la seccion 3.2. del Cap. IV, el lecho
catalitico puede suponerse que opera bajo composicion uniforme. Por lo tanto, para un
componente genérico j podemos escribir

d(N xj)
dt

donde R; depende instantaneamente de la composicion R;=Rj(x) y se evalua como se discutiera

= —Mch-qu (31)

en la seccion anterior, q representa el caudal extraido para el muestreo de la fase liquida, que sera
cero salvo en los tiempos de extraccion de muestra, tx , k>1, para los cuales q se comportara
como una funcion pulso perfecto si se desprecia el pequefio intervalo que demanda la extraccion.

El balance de moles totales resulta

dN;
=- 32
@ ¢ (32)
Combinando las expresiones (31) y (32),
dx .
Nr—21=-MGR, (33)

dt

El valor de Nt como funcion del tiempo resulta de (32),

Nr= NI —k ANy, para ti <t <t (34)

donde N7 es la cantidad de moles totales iniciales y ANt es la cantidad de moles que se extrae
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en cada muestra.

El sistema (33) de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden (EDQO) puede
integrarse por tramos (intervalos entre muestras sucesivas) en los que Nt permanece constante.
Al alcanzar el tiempo de muestreo genérico tx, se habra determinado el conjunto de fracciones
molares x;(tx). Luego se reiniciara la integracion con el nuevo valor Nt calculado de (34).

Sin embargo, este procedimiento reiniciando la integracion no resulta eficiente para un
método de integracion de niveles multiples como el que se ha empleado para la resolucion del
sistema EDO. Resulta preferible re-escribir el sistema (33) en la forma,

N7 ﬁ =-M_R. (35)
' de o
donde
0
do = N—Tdt (36)
T

El cambio de variables t por © en el sistema (35) tiene por objeto evitar la

reinicializacion del procedimiento de integracion luego de alcanzar cada tiempo de muestreo, lo

cual es posible porque se eliminé la variable discontinua Nt . La ecuacion (36), junto con (34) y

la definicion 6 =6, = 0 cuando t = 0, permite calcular el conjunto { 6« } correspondiente a { ty },

0, =6, + B b , k>1 (37)
1-(k—1)(AN7 /N3)

En definitiva, se emplea el sistema de ecuaciones (35) para evaluar por integracion
numeérica los valores x;(8x) correspondientes a los tiempos ajustados Oy resultantes de la ecuacion
(37).

El sistema (35) fue resuelto con la subrutina DDASAC del paquete de subrutinas
GREGPAK (Stewart y colab.,1992). El procedimiento numérico es del tipo miveles multiples,
que consiste en utilizar la informacion de varios pasos de integracion previos para avanzar en
cada nuevo paso. Esta basado en el algoritmo de Gear (1971), apto para la resolucion de sistemas
stiff.

La cantidad extraida en cada muestra liquida siempre fue aproximadamente constante,

correspondiendo a un valor de AV =0.45 ml, de donde ANt = AV Cr.
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6. CONCLUSIONES

En base a resultados de bibliografia y de un trabajo precedente a éste (Bressa, 2001) se
propuso un modelo cinético para las nueve reacciones globales planteadas en el presente estudio.
Tal modelo cinético esta basado en quince etapas elementales que introducen quince parametros
posibles de ser ajustados a partir de las variaciones de composicion observadas en el seno de la
fase liquida.

Un analisis preliminar revela que las expresiones de velocidad propuestas resultan capaces
de reflejar cualitativamente las principales caracteristicas cinéticas que fueran explicadas en el
Cap. IV. A fin de plantear los balances de conservacion en el interior de la capa activa de
catalizador se analizaron los mecanismos de transporte de materia en medios porosos. En
funcion del relativamente alto diametro medio de poros y de la dilucién de los reactivos en la
mezcla liquida se llegd a la conclusion de que el mecanismo controlante resulta la difusion
ordinaria de cada especie contra el n-hexano presente en exceso. De aqui surge que una simple
expreston tipo ley de Fick debe interpretar adecuadamente el transporte en la capa activa. El
coeficiente de tortuosidad, que incorpora las caracteristicas de la estructura porosa en la
ecuacion de difusion, resulta la Unica magnitud que presenta incertidumbre en la modelizacion
del transporte de materia.

Se formularon los balances de materia en la capa activa (cuya mecanica de resolucion sera
expuesta en el siguiente capitulo) que permiten relacionar las velocidades de reaccion
observables con los parametros del modelo cinético. Por otro lado, se formalizaron los balances
de materia globales en el sistema discontinuo que constituyen el ultimo eslabon para relacionar
los parametros cinéticos con la evolucion de la composicion analizada experimentalmente.

Finalmente, se analiz6 la incidencia que los efectos difusionales tendran sobre la
estimacion de los parametros cinéticos. A tal fin, adelantando los resultados que se desarrollaran
en el Cap. VII, se tuvo en cuenta que la magnitud de las resistencias difusionales son tales que
los reactivos limitantes se agotan antes de alcanzar el extremo interno de la capa activa (régimen
limite). Estas condiciones resultan favorables para minimizar el impacto que la incertidumbre de
los parametros de transporte (principalmente la dependencia de los mismos con el factor de
tortuosidad t) ejerce sobre la estimacion de los parametros cinéticos, en el sentido que las
caracteristicas intrinsecas de selectividad del catalizador no se veran afectadas por t. Sin
embargo, los errores experimentales se amplifican en la estimacion de los parametros cinéticos,

caracteristica que debera ser compensada con mayor cantidad de informacion experimental.
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V1 EVALUACION DE EFECTOS DIFUSIONALES EN LA PASTILLA

1. INTRODUCCION

Las velocidades de reaccion observables en los sistemas de reaccidon cataliticos con
multiples reacciones y fuertes limitaciones difusionales deben ser evaluadas, como regla general,
empleando un procedimiento numeérico. La excepcion son las cinéticas lineales para las cuales
existe la posibilidad de emplear soluciones analiticas y también ciertos casos muy especificos
para los cuales fueron desarrolladas aproximaciones que evitan el procedimiento numérico (por
ejemplo, Gonzo y colab., 1998; Gottifredi y colab., 1994).

La eleccion del procedimiento numérico para resolver el problema de reaccion-difusion

puede volverse critica cuando se presenta una combinacion de factores:

a) Las limitaciones difusionales son fuertes y la localizacion de las zonas de velocidades de
consumo rapidas en el interior de la pastilla no pueden detectarse facilmente.

b) El namero de reacciones que ocurren simultineamente es alto o medianamente alto.

¢) La evaluacion de las velocidades observables de reaccidén debe ser llevada a cabo muchas
veces para satisfacer los objetivos del calculo.

El punto a) introduce la necesidad de discretizar finamente la(s) coordenada(s) espacial(es)
para alcanzar una precision satisfactoria.

El punto b) hace referencia al hecho de que en cada punto de la grilla de discretizacion se
deberan evaluar tantas velocidades de reaccion como el nimero de balances de conservacion sea
necesario plantear (NK). Por otra parte, el numero de operaciones elementales para resolver el
sistema lineal de ecuaciones que resulta al plantear un método como el de Newton para lograr
convergencia en el proceso iterativo se incrementa por un factor (NK)’.

Respecto del punto c), la simulacion del comportamiento en un sistema no estacionario
involucra la necesidad de reiterar el calculo de la velocidad observable (o promedio) de reaccion
en un cierto numero de etapas temporales, como resulta en el caso del sistema de reaccion
experimental empleado en este trabajo. En otras aplicaciones, como ser la simulacion de un
reactor continuo de lecho fijo, las evaluaciones de las velocidades de reaccion promedio deberan
repetirse en un cierto numero de localizaciones espaciales. De acuerdo al tipo de modelo

empleado, este proceso puede ser también iterativo, como para el caso de un modelo que
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involucre variaciones transversales de las variables de estado.

Si, adicionalmente, la operacion del reactor debe ser repetidamente simulada, como en los
problemas de optimizacion, resulta que las velocidades promedio de reaccion tendran que ser
evaluadas muchos miles de veces (0 quizas ordenes aun mas altos) antes de alcanzar el objetivo
final. El caso de interés en este trabajo resulta de este tipo, entendiendo que el problema de
optimizacion se refiere a la busqueda de los valores 6ptimos de los parametros cinéticos para el
ajuste de los datos experimentales. En otras aplicaciones, la optimizacion se referira a la
busqueda de condiciones operativas o variables de disefio Optimas para maximizar una cierta
funcion objetivo.

La demanda de evaluacion numérica total resulta de una multiplicacion de los efectos
introducidos por cada uno de los tres aspectos discutidos a), b), ¢). Como resultado, los tiempos
de calculo pueden resultar muy elevados y constituirse en un factor de relevancia para el analisis.
Especificamente, para el caso de ajuste de parametros cinéticos y evaluacion de modelos, la
etapa de regresion debe usualmente reiterarse muchas veces. Esto ocurre, por ejemplo, por la
incorporacion progresiva de mayor cantidad de datos experimentales 0 porque se pretenden
evaluar distintos modelos. En el caso de un sistema relativamente complejo como el que aqui se
estudia, con numerosos parametros a ajustar, resulta que el ajuste simultaneo de todos ellos en un
solo intento fracaza, siendo necesario elaborar una estrategia a cubrir en una serie de etapas en
las que paulatinamente se vayan agregando mayor cantidad de parametros a ajustar por vez. Esta
circunstancia, sera descripta con mayor detalle en el Cap. VII.

La necesidad que resulta evidente es la de disponer de un algoritmo de resolucion de los
balances de conservacion en el interior del catalizador que sea lo mas eficiente posible para
abreviar los tiempos de analisis.

Un cierto namero de trabajos tratan con la solucion numérica el problema de reaccion-
difusion para el caso de reacciones cataliticas multiples (Schilson y Amundson, 1961; Wohlfahrt
y Hofmann, 1979; Wendt y colab., 1979; Kaza y Jackson, 1980; Kaza y colab., 1980, Abashar y
Elnashaie, 1993). La mayor parte de ellos fueron realizados para casos con moderada limitacion
de transporte. Una excepcion es el trabajo de Abashar y Elnashaie (1993) quien estudio el
reformado de metano en condiciones que conducian a muy bajos factores de efectividad. Estos
autores aplicaron satisfactoriamente un método global de colocaciones ortogonales empleando
un conjunto de puntos de colocacion generados de manera tal que los mismos se concentren
cerca de la superficie externa de la particula. Este enfoque resultara adecuado cuando las
reacciones mas rapidas tengan lugar efectivamente en una region cercana a la superficie externa.

Sin embargo, cuando las especies reactivas compiten por los sitios de adsorcion, las mayores
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velocidades de reaccion pueden ocurrir en el interior de la pastilla y no en las cercanias de la
superficie externa, si la especie adsorbible mas facilmente reacciona menos rapidamente. Tal es
el caso que puede esperarse en el sistema de reacciones de hidrogenacion selectiva aqui
estudiado.

El proposito de este capitulo es presentar un algoritmo para resolver los problemas de
reaccion-difusion empleando un procedimiento adaptable automatico para la grilla de nodos
sobre la cual las velocidades de reaccion son evaluadas. El algoritmo fue concebido para
sistemas de multiples reacciones y fuertes limitaciones difusionales, particularmente cuando la
localizacion de las zonas de altas velocidades de reaccion no pueden ser facilmente detectadas.

Se asume que la ley de Fick puede ser usada para describir el flujo interno en el
catalizador. Sin embargo, el algoritmo puede ser extendido a otros modelos mas complejos de
transporte en medios porosos.

El tipo de discretizacion de las ecuaciones de balance seleccionado para este proposito esta
basado en la formulacion integral de las ecuaciones de conservacion. La conveniencia del tipo de
discretizacion propuesta sera fundamentada por comparacion con otros métodos de resolucion.

Luego se presentaran los criterios para generar el procedimiento automatico de ajuste de la
grilla de nodos, que resulta del tipo A-adaptable, es decir, se modifica el espaciado entre los
nodos, en contraposicion con los métodos p-adaptables que modifican el orden de aproximacion.

Los criterios estan basados en la estimacion del error local de las velocidades de reaccion
por medio del uso de dos tipos de aproximaciones cuadraticas. Por adicion o remocion de nodos
los errores pueden eventualmente acotarse dentro de ciertos valores limites prefijados. Luego,
como etapa final se emplea una aproximacion cubica para obtener la solucion definitiva.

Finalmente, se presentaran algunos ejemplos que permiten evaluar la performance del
algoritmo desarrollado.

Debe notarse que el algoritmo no prevé la existencia de estados estactonartos multiples.
Como consecuencia, una limitacion para el uso del algoritmo resulta para condiciones que
conducen a multiplicidad, que pueden resultar por fuertes efectos no-isotérmicos o por las
estructuras de algunas expresiones cinéticas (ordenes negativos de velocidades de reaccion).

Algunos simbolos son intrinsecos al desarrollo presentado, por lo tanto seran definidos en
el texto y no se volcaran en la nomenclatura ya que, o no se emplean con el mismo significado o

no aparecen en otras partes de la Tesis.
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2. METODO DE RESOLUCION

2.1 Formulacién Integral

Consideremos NK especies claves, difundiendo unidireccionalmente y reaccionando

dentro de una pastilla catalitica de espesor 1 con coeficientes de difusion efectivos constantes

Dy }Efl . Definimos las concentraciones modificadas Yy =Dy (Cy —Cy ¢ )/(p, 12), donde {Ck }E}l

son las concentraciones molares y el subindice F indica valores en el seno de la fase fluida. Las

ecuaciones de conservacion pueden ser escritas en notacion vectorial como:

d( dyY
dz

A(z) -——j = A(2)r (1
dz
donde Y=[Y, ]{E r=[r, ]1122(1 es ¢l vector de velocidades netas de consumo (expresadas por

unidad de masa activa de catalizador), A(z) es el area de la seccion transversal al flujo difusivo y
z es la variable adimensional en la direccion del flujo difusivo. Se asumieron las siguientes

condiciones de contorno para la ecuacion (1):

dy

- " 0,z=0 (z =0, limite interior) (2a)

z

(;_Y. =-BiY,z=1 (z=1, superficie) (2b)
z

donde Bi es la matriz diagonal de nimeros de Biot, [Bi, ], La ecuacién (1) es integrada entre

z = 0 y una posiciéon genérica z = z8, considerando r como un término no-homogéneo r(z).

Teniendo en cuenta la ecuacion (2a), obtenemos:
dy/dz® = A(z8)"! O A@Z) r(z)dz 3)

La ecuacion (3) es ahora integrada desde z® =0 a z8=z; y la integral resultante en el segundo

miembro es expresada por partes. En definitiva,

Y(z))- Y(0) = P(z))[ ' A@)r(2)dz - [ " P(2) A(2) r(2)dz (4)

donde la primitiva P(z) esta definida por
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dz
A(z)

P(z)= | (5)

Para una placa plana, A(z) es constante y P(z) puede ser tomado como P(z)=z/A. Para
geometrias cilindricas y esféricas P(z) sera proporcional a In(z) y (z)', respectivamente. La
formulacion es completada considerando la ecuacion (3) para z8 =1, junto con la condicion de

contorno (2b):
(@Y/6z),_, = -BiY(1)= A1) | ; A(2) r(z)dz ©6)

Las ecuaciones (4-6) pueden también ser obtenidas a partir de la funcion de Green (ver, por
ejemplo, Weinberger, 1967) a partir de las ecuaciones (1-2).

De ahora en mas continuaremos considerando especificamente la geometria de placa plana,
dado que se corresponde con los catalizadores de tipo egg-shell estudiados. No obstante, el
tratamiento que sigue es valido en todos sus aspectos para geometria cilindrica y esférica. Las

ecuaciones (4) y (6) se transforman para un catalizador placa plana en:

Y(z)-Y(0) =z ; r(z)dz - j; zr(z)dz (7a)

~BiY(1)= | ; r(2)dz (7b)

2.2 Discretizacion de la Formulaciéon Integral

Las integrales en las ecuaciones (7) tienen que ser discretizadas para poder resolverse
numéricamente. Una via posible para hacer esto es definir una funcion de prueba para Y(z), a
partir de la cual r=r(Y) puede ser integrado por un procedimiento numérico, teniendo en cuenta
el caso general en que los componentes de r sean funciones no lineales de la concentracion. En
cambio, emplearemos una funcién de prueba para r(z), pues la evaluacion analitica de las
integrales en las ecuaciones (7) es siempre posible cuando las funciones de prueba escogidas

sean de tipo polinomico.
Dados un conjunto de nodos {Zi}ilio (zo=0, zx=1), consideramos la contribucion a las

integrales en ecuaciones (7) de un subintervalo genérico (z;.1, z). Se pueden proponer funciones
de interpolacion local para r(z) de diferente grado. La aproximacion mas simple es una funcion
de interpolacion lineal entre los valores nodales r(z.;) y r(z). Una aproximacion cuadratica

puede ser obtenida al menos por dos vias. Una de ellas, llamada aqui 4Aproximacion Anterior,
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interpola entre los nodos z.2, z. y z (se incluye el nodo anterior al subintervalo), y la
Aproximacion Posterior emplea z.., z y z1 (se incluye el nodo posterior al subintervalo).
Finalmente la aproximacién cubica que se usara viene definida por la interpolacion con los
cuatro nodos ya mencionados, zj.2, zj.1, Z;y zZj-1.

Se presentara en lo que sigue como se formulan las contribuciones

R; = :_ 1(2)dz (8a): W, = :_ zr(z2)dz (8b)

para la aproximacion cubica. El polinomio cubico interpolatorio se expresa como

j+l1

r(z)= Y L(2)r,, para z,<z<z
2

k=j-
m=j+]
Il (z-z,)
— . . _ m=)-2#k
donde r=r(z) y los polinomios de Lagrange se definen por £, (z) = v
H (zk o Zm)
m=j-2#k
Para j=2,.. N-1 resulta:
A L M P
R = ViLE otV r, v ir+v r (9a)
LA L M P
Wi=w o or ,+wir, +w, r+w,ry, (9b)

a

i surgen de la integracion de la interpolacion polinomica de

donde los factores de peso v y w
Lagrange sobre (z;.1, z;) y se evaltan analiticamente. Por ejemplo, vf‘_ 5 = Jzk L, ,(z)dz.
Zk-1

Una formulacion especial debe ser empleada para el primer subintervalo (0, z;) y para el
ultimo (zn.1, zn). El primero se construye con los tres primeros nodos mas la condicion de

simetria dr/dz=0 en z=0, y el ultimo es construido por interpolacion sobre los nodos zn.3, zn-2,

ZN-1, ZN. ASl,
R, = v%)‘ro +v1Mr1 +v§r2 (10a)
W, =wgry +w'n +whr, (10b)
Ry =VN_3TN_3 +VR_2FN_2 +VN_IIN-1 + VTN (10¢)
Wy = WN-3PN-3 + WR-2FN_2 + W TN + Wy (10d)

A partir de las ecuaciones (9) y (10), ahora escribimos secuencialmente las ecuaciones (7b)
y las (7a) para i=N-1, N-2, ... 1, N:
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N N-2
BiYy+Vy ry s+ Day, I+ Ar =0 (11a)
j=N-1 j=0
i+1 i-1
j=i-1 1=0
N N N N-2
j=N-1 =0

donde los factores de peso estan agrupados en dos conjuntos. Los valores de A; y B, resultan de

adicionar todas las contribuciones de un valor nodal rj, excepto los de rn.3 para el ultimo

subintervalo (vy_, y wWi_, en las ecuaciones 10). Para A,

AL L M, P
lo cual es formalmente valido para todo j=0,.., N-2 por asignacion v(l}'I = vg = vf =0.

Los coeficientes restantes en las ecuaciones (11) dependen de cada ecuacion especifica:
A P . L M P
ai.i_l - —vi—l (1—1,.., N'l), aN.N_l = VN—l + VN—] + VN—I (12b)
—_ M p - . P e
ai,i _Vi +Vl (l’_l,, N), ai’i_H :Vi+1 (l_l,.., N'l) (12C)

Definiciones similares a los A;, a;j resultan para los coeficientes B, bi; con respecto a los
factores de peso w|' .

La aproximacion lineal y cuadratica pueden ser similarmente formuladas. En particular,

para la Aproximacion Anterior, la formulaciéon dada arriba se mantiene formalmente asignando

P P N N
valores nulos a los factores de peso v, w;,vy_3, Wy

2.3 Solucion Iterativa por Método de Newton

Un esquema de sustitucion basado en las ecuaciones (11) puede ser facilmente
implementado a partir de valores nodales de prueba Y, evaluando rj =r( Yf) y usando las

ecuaciones (11) en la secuencia (a,c,b) para evaluar explicitamente un nuevo conjunto Y;.
Desafortunadamente, este procedimiento solo converge para efectos difusionales débiles. Giona
y Baratti (1993) llevaron a cabo un analisis numérico y funcional sobre este tema.

Se formulara aqui el método de Newton para resolver el conjunto de ecuaciones (11). Para

hacer esto, debemos primero recordar que las velocidades de reaccion dependen, en general, de
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la concentracion de todos los reactivos. Suponiendo que existen NP especies no claves y

definiendo para ellas el vector de concentraciones modificadas Q= [QPP::,

Qp=Dp(C,—Cpr)(pc 12), la estequiometria de la reaccion permite escribir en notacion vectorial
para cualquier posicion interna de la pastilla:

Q=cY+0*Yy (13a)

donde se usa la notacion nodal Yx = Y(1), o = [op,k l:i_IfK es la matriz de coeficientes
. .. . ] . . NK
estequiométricos y los coeficientes de lamatriz 6 =jo,, | |, son:

Gok =G, (Biy /Bi, —1) (13b)

Las variaciones de la temperatura pueden también tenerse en cuenta considerando que uno
de los componentes de Q, digamos Qnp, es definido como Qnp=A(T-Tr)/(pc I*), donde Acs es la
conductividad térmica efectiva, asumida constante. Los “coeficientes estequiométricos” oOntx
estaran apropiadamente definidos de acuerdo a los calores de reaccion.

Considerando ahora la dependencia r=r(Y, Q), para el método de Newton, se debe

linealizar cada valor nodal r; alrededor del valor de prueba Y?, pero de acuerdo a la ecuacion

(13a) también Yy deberia ser incluido. Por el momento no se considerara esta ultima
contribucion a los fines de la linealizacion, lo que sera valida para altos nimeros de Biot
(YN —0) o cuando las relaciones Biy/Bi, (ecuacion 13b) no se aparten mucho de la unidad. Los

casos en los cuales esta suposicion puede no ser valida, en particular cuando existan efectos
térmicos significativos, seran discutidos en el Apéndice del presente capitulo.

Considerando la matriz ¢=0r/0Y+(0r/0Q)o, donde las matrices de derivadas son definidas
como or/0Y =,[6rk/6Ym]EKm=l y or/oQ= [or, /an]EI:;I{]P , la expansion lineal de r; alrededor de
Y] se puede escribir:

T =1} +9; AY; (14)
donde AY; =Y;-Y; son los incrementos de Newton. Los valores de r{ y ¢; son evaluados con
Y; y, apartir de (13a), Q]=0 Y, +c*Yy.

Una vez que las ecuaciones (14) son insertadas en las ecuaciones (11), se origina un

conjunto lineal de ecuaciones para los incrementos AY;.
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Una simplificacion para mejorar la estructura del conjunto de ecuaciones lineales resulta de

evitar la expansion de ri.; en las ecuaciones (11b) y de rn.3 en los términos afectados por v§_3 y

w§_3 en las ecuaciones (11a) y (1lc) (tomando r;,; =r>;, ry_3=rg_3). Como la

contribucion del valor de un nodo individual r; a una dada ecuacion es relativamente pequefia
(dada la estructura de la formulacion integral, ecuaciones 7), puede razonablemente esperarse
que esta simplificacion no traerd ninguna consecuencia sobre la estabilidad de la secuencia
iterativa. Se ha encontrado que esto es efectivamente asi en la practica. Solo se observo

ocasionalmente el incremento de una o dos unidades en el nimero de iteraciones necesarnas.

Surge, de esta manera, el siguiente conjunto de ecuaciones:

ayAYy +ByAYy + Uy, = —d} (15a)
a;AY, -z, U._, +H._, +B.AY,_, - AY, =-d; (15b)

1=N-L. 13U, -vi,0i,AY, -U; , =0 (15¢)
Hi  -wi,0.,4Y,,-H;, =0 (15d)

ayAYy +BoAYy, ~ Uy, +Hy_, —AY, = —d® (15¢)

En las ecuaciones (15) d; son los residuos de las ecuaciones (11) evaluadas con YJ-°. Las

matrices en las ecuaciones (15) son definidas como:

an=Bi+auNnonN; BN= anN-1 ON-1
ai=1+ (bi; - zi ai;) ¢i; Bi= (bii1- ziaii1) Qi1 (51, .. ,N-1) (16)

oo=1+ (bnn-anN) ON; Bo= (bN.N-1 - @NN-1) ON-1

donde I representa la matriz identidad. Los vectores de variables U;, H; son definidos por U.,=0 ;
H 1= 0,

U, =) A;0,AY;; Hi=§BjcijYj i=0,.., N-2 (17)

1
=0

como puede comprobarse por aplicacion recursiva de las ecuaciones (15¢) y (15d). Las variables
U,, H; son introducidas en el sistema (15) como incognitas adicionales para reducir el costo
numérico de resolucion del conjunto de ecuaciones lineales. Para apreciar este efecto, las

ecuaciones (15) pueden ser reescritas como:

T[AYy, AY oy, Uy, By, AYy o U, H AY, [ =-[d%,d3,.0,0., a5 (182)
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donde la estructura de la matriz Jacobiana J puede ser visualizada en la expresion (18b), para

N=4:

AY, AY; U, H, AY, U, H, AY, U, H, AY,
I 0 -Ayp, -1 0 i
I -B,o, 0 -1 0 i
: ) -zl B2 -1 ‘ (18b)
J= I 0 -Ay9 -1 0o |
| | B 0 -1 0|
i ap -zl T BT
I 0 -Agpg |
| I -Byog |
‘(10 BO -1 1 -1 '

) . ) N i
Para transformar J en una matriz triangular superior, los bloques {o; }i=1 son reducidos en

primer término a los correspondientes bloques triangulares y en segunda instancia se eliminan
los bloques de la ultima fila (reduciéndolos a bloques nulos). Cuando se realizan estas
operaciones, la ocurrencia regular de la matriz identidad y los bloques nulos deben ser
correctamente considerados para minimizar el nimero de operaciones elementales. El nimero de
multiplicaciones para resolver el sistema (18a) es proporcional a N, siendo el término dominante,
respecto a NK, (4N NK®). Esta cuenta indica el fuerte efecto que presenta el nimero de
ecuaciones de balance NK (relacionado con el nimero de reacciones) sobre la cantidad de
operaciones para resolver el sistema lineal. Cuando NK=I1, solo debera llevarse a cabo la
reduccion de la ultima fila de J. El nimero total de multiplicaciones y divisiones para evaluar las

incognitas en este caso es exactamente (11N - 5).

La inclusion de U;, H; como incégnitas conduce a la estructura de J como matriz con
bandas de bloques supradiagonales (excepto por la ultima fila y la ultima columna). En cambio,
si se reemplazan Ui, H; en las ecuaciones (15a, b, €) en términos de AY; (ecuaciones 17) se
recupera un sistema lineal donde las Unicas incognitas son los AY;, pero resulta una matriz con
bloques ocupando todas las posiciones supradiagonales, la que a pesar del menor nimero de

incognitas, incrementa notoriamente el numero de operaciones para resolver el conjunto de

ecuaciones.
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La aplicacion del método de Newton para las aproximaciones lineal y cuadraticas conduce
a sistemas lineales formalmente idénticos a los definidos por las ecuaciones (15).

Cuando Bi —w, Yy =0, las ecuaciones (11a) y (15a) son eliminadas de la formulacion
previa.

Dos aspectos adicionales deben ser considerados al implementar las iteraciones.

Considerando el caso que el sistema de reacciones presenta una unica reaccion rapida
irreversible que agota la especie limitante a una cierta distancia desde la superficie del
catalizador, el espaciado entre los nodos podra incrementarse para el resto de la pastilla. En estas
condiciones, los valores nodales de concentracion de la especie limitante aludida pueden seguir
un comportamiento oscilatorio amortiguado alrededor de cero en la segunda parte de la grilla,
supuesto que la velocidad de reaccion tome valores negativos para concentraciones negativas de
la especie limitante. Muchas expresiones cinéticas no satisfacen este requerimiento, tal como las
cin€ticas de orden fraccionario que no admiten valores negativos, impidiendo que se alcance una
solucion del problema por la ocurrencia de indeterminaciones numéricas. Para sortear este tipo
de dificultades, los valores individuales Cy; pueden limitarse a una cota inferior (un valor 10™°
resulto adecuado en las experiencias numéricas) si el valor resultante luego de una etapa de
iteracion es negativo. Otras alternativas también pueden ser convenientes, de acuerdo al tipo de
expresion cinética, tal como reemplazar factores del tipo C' por C [C["".

El segundo aspecto concierne al comportamiento del método de Newton lejos de la
solucion del problema. En estas condiciones los incrementos resultantes de una etapa de
iteracion pueden resultar demasiado grandes, ocasionando un alejamiento aun mayor de la
solucion y, en definitiva, producir divergencia del proceso iterativo. A fin de evitar este efecto,
se introduce un parametro Ay de longitud de paso, 0 <An <1, para calcular el nuevo conjunto de

valores:
Yj: on+ )"N AYJ (19)

Para evaluar Ay se emplea como indice de performance a la funciéon Go=d,dg , que resulta

de los residuos de las ecuaciones (11c). Para valores de Y; calculados segun (19), resulta que
Go=Go(An). Se ensaya la secuencia An = (2/3)" con n=0,1,..,nmax, ¥ se chequea si Go(An)<Go(0).
Si esto ocurre antes que n=nyax, €l valor correspondiente de Ax es adoptado y se concluye la
etapa de iteracion. Caso contrario, se adopta como definitivo al valor de An definido por n=nmax.
Se encontro de las experiencias numéricas que el valor nyax = 2 resulta adecuado.

Alternativamente, se puede emplear un procedimiento mas refinado para determinar la
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longitud de paso, basado en el hecho que la direccion AY; definida por el método de Newton es
una direccion de disminucién para la funcion G= Z:iodidiT , en el sentido de que para un Ay

suficientemente pequefio en la ecuacion (19) se asegura que G disminuya (ver, por ejemplo,

Press y colab., 1992).

Para finalizar esta seccion, se explicitara el criterio empleado para finalizar las iteraciones.

Se asume que se ha logrado convergencia cuando para todos los valores de los indices k, j las

diferencias Yy - Yy ; satisfacen:
‘ ka - Y]?,j I < EC Yk,max (20)

donde Ec es la tolerancia especificada (en el rango 10°-107) y Yi max €s €l maximo valor nodal.
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3. COMPARACION CON OTROS METODOS NUMERICOS

Dado que la formulacion integral no ha sido extensivamente empleada en la resolucion de
problemas de difusion en catalizadores, resulta conveniente analizar ciertos aspectos para
fundamentar su eleccion como base del procedimiento de modificacion de grilla A-adaptable que
se presentara en la proxima seccién.

El caso de una reaccion unica y nodos equidistantes sera considerado aqui para analizar las
propiedades basicas de las aproximaciones presentadas en las dos secciones previas en
comparacion con otros procedimientos numéricos conocidos.

Como condicién test se considera una expresion cinética lineal, r = k C , un modulo de

Thiele ®=1(k p. /D)*’ =10, Bi—»o , y una precision de 0.01% en la estimacion de la velocidad
promedio de reaccion R = j(;rdz_ Para este ejemplo | es una longitud caracteristica y [k] =

vol/(masa tiempo). Este nivel de precision sera satisfactorio para muchas aplicaciones y sera
adoptado como un valor de referencia para el resto del presente capitulo.

El numero de subintervalos N de igual tamafio necesarios para las aproximaciones lineal,
cuadratica anterior y cubica descriptas en las secciones precedentes se indica en la Tabla 1, como
asi también el nimero de evaluaciones de velocidad de reaccion que requiere cada etapa de
iteracion, NRRE = N+1, y el nimero de multiplicaciones (NMLS) necesarias para resolver el
sistema lineal de ecuaciones impuesto por el método de Newton. Los resultados correspondientes
a otros métodos numéricos también se incluyen en la Tabla 1. Tales métodos son: un algoritmo
estandar de diferencias finitas (FD) y dos métodos que emplean elementos finitos (BEMID y

SOC), los que seran especificados con mayor detalle posteriormente.

Tabla 1; Numero de subintervalos (N) o elementos (NE), evaluaciones de la velocidad de
reaccion (NRRE), y multiplicaciones para resolver los sistemas lineales (NMLS) para

alcanzar una precision de 0.01% en la evaluacion de R con cinéticas lineales (®=10).

Meétodo Lineal Cuadratica Cubica FD BEMID SOC
(Anterior) Cubico Cubico
N (o NE) 200 55 22 200 16 (NE) 19 (NE)
NRRE 201 56 23 200 48 38
NMLS 1800 600 237 800 222 264
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De la Tabla 1 se puede concluir que la aproximacion lineal es definitivamente ineficiente,
dado el elevado numero de nodos que requiere. La aproximacion cuadratica (Aproximacion
Anterior) también resulta significativamente menos eficiente que la cubica. Sin embargo, la
Aproximacion Anterior sera util en el procedimiento adaptable de la grilla descripto mas
adelante.

El método de diferencias finitas (FD) requiere el mismo numero de nodos que la
aproximacion lineal. Resulta, sin embargo, un valor mas bajo de NMLS, debido a que la matriz
triangular para el método de FD solo demanda NMLS=4N multiplicaciones.

El método numérico indicado como BEMID es el codigo presentado por Ramachandran
(1994). Este método también emplea una formulacion integral, que puede demostrarse resulta
idéntico al aqui utilizado. Sin embargo, la derivacion de las ecuaciones y la configuracion de las
mismas con que finalmente se trabaja es diferente. Las ecuaciones resultan planteadas para cada
subintervalo (z;.;, z), por lo que el método se denomina de elementos finitos. Sin embargo, la
diferencia esencial estriba en el modo con que se calculan las integrales R; y W; (ecuaciones 8).
Para tal fin se propone un polinomio cubico para el vector de variables Y (en vez de r) en cada
elemento (z.;, z), que satisface los valores y sus derivadas en los extremos (polinomios de
Hermite). Luego, para el caso general de cinéticas no lineales, se evaluan R; y W; por cuadratura
Gauss-Legendre. Asi formulado, resultan como incognitas los valores nodales Y; y sus derivadas.
Aunque el programa BEM1D emplea 10 puntos de cuadratura, es probable que 3 o 4 puntos sean
suficientes en la mayoria de los casos. El nimero de evaluaciones de la velocidad de reaccion
consignados en la Tabla 1 corresponden a 3 puntos de cuadratura (NRRE=3NE). Para BEM1D la
matriz jacobiana J del método de Newton posee una estructura pentadiagonal, requiriendo para
su solucion un numero de multiplicaciones NMLS= 14NE-2.

SOC en la Tabla 1 es el método de Colocaciones Ortogonales sobre elementos finitos
(Spline Orthogonal Collocation, como es definido por Villadsen y Michelsen, 1978). Se
emplearon en la presente implementacion aproximaciones locales cubicas para Y, que requieren
dos puntos de colocacion internos por cada elemento (NRRE=2NE). Planteando el sistema lineal
impuesto por el método de Newton sobre la base de polinomios cubicos de Hermite, resulta la
misma estructura que para BEM1D (NMLS=14NE-2).

A partir de los resultados de la Tabla 1, se puede concluir que la aproximaciéon cubica
desarrollada en este Capitulo economiza una considerable cantidad de evaluaciones de velocidad
de reaccion respecto a los otros dos métodos de elementos finitos (BEM1D, SOC). Este hecho se
explica porque el procedimiento aqui propuesto utiliza una menor cantidad de evaluaciones en

cada subintervalo (solamente los valores nodales) y aunque se requieren mayor cantidad de
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nodos, la diferencia es suficientemente escasa como para poder mantener una clara diferencia a
su favor.

Los valores de NMLS para los tres métodos cubicos no muestran diferencias significativas
entre ellos. Sin embargo, suponiendo que los valores de N y NE permanecen igual para un dado
problema de reacciones multiples (NK reacciones), NMLS variara respecto al caso de una unica
reaccion. Para la aproximacion cubica aqui propuesta, el término de mayor orden (proporcional
a NK’) de NMLS resulta (4N)NK’. Para BEMID y SOC el término de mayor orden es
(8NE)NK’. Para los valores de N y NE en la Tabla 1, se puede apreciar que la formulacion
cubica aqui propuesta permitira ahorrar un significante nimero de operaciones para valores de
NK superiores a 3 0 4 (es decir, cuando el término en NK’ resulte ser netamente dominante).

Los resultados obtenidos para otras expresiones cinéticas indican como tendencia un

incremento en los valores de N (o NE) con el orden de reaccion vy (r=kC"). Por ejemplo, para

o = l\/kpc (}/+1)C}§_1 /(2D) =10, los valores para y=(0.5, 1, 2) son NRRE=(12, 23, 33) para la

aproximacion cubica aqui propuesta y NRRE=(28, 38, 48) para SOC. Aunque, el orden v
introduce variaciones de cierta relevancia, el parametro @ es mas significativo, como se muestra
a continuacion.

Los resultados en la Tabla 1 pueden ser extendidos a altos valores de ®, como se indica a
continuacion. Suponiendo que ® es suficientemente grande como para que alguna especie
reactiva se agote internamente en el catalizador (régimen limite, como se definiera en el
Capitulo anterior), el espesor de penetracion X decrecera con @' (ver, por ejemplo,. Villadsen y
Michelsen, 1978, Capitulo 7). Para la mayoria de las expresiones de velocidad, y particularmente
para reacciones de primer orden, el régimen limite ya se alcanza para valores ®=10. Luego, se
puede escribir X=X;0(10/®). Como el comportamiento de cualquier método empleando
aproximaciones locales dependera de cuantos elementos o nodos caen dentro de X, los valores de
N o NE necesarios para alcanzar una dada precision con grilla uniforme se incrementara con @

de acuerdo a:
N = Ny (P/10), NE=NE,o(®d/10) (21)

Para verificar las ecuaciones (21), el valor obtenido numéricamente para SOC con ®=100
es NE=185, y la ecuacion (21) predice NE=190. Las ecuaciones (21) claramente muestran el
impacto sobre el nimero de nodos o elementos introducidos por las limitaciones difusionales.
Las (21) también seran validas para el caso de reacciones multiples, sobre la base de una correcta

definicion del modulo de Thiele controlante. Aun cuando pueda resultar el mismo valor de N o
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NE tanto para una como para multiples reacciones, el costo numérico para la evaluacion de las
velocidades de reaccion resultara proporcional a NK, a NK? para la evaluacion de sus derivadas
y a NK para resolver los sistemas lineales.

Aunque el caso de una tinica reaccion ha sido util para ilustrar las caracteristicas esenciales
del problema de reaccion-difusion y el comportamiento de los procedimientos numéricos,
existen estrategias especificas para tratar este caso en condiciones de fuertes limitaciones
difusionales (ver, por ejemplo, Villadsen y Michelsen, 1978, Capitulo 7), debido a que el espesor
de penetracion puede estimarse de antemano. En cambio, un procedimiento adaptable sera
relevante para multiples reacciones, dado que permitira simultaneamente localizar la zona (o las
zonas) de rapida velocidad de reaccion, refinar la grilla dentro de esas zonas y encontrar la
solucion de los balances de conservacion.

No se han considerado ordenes mayores que tres en las funciones de aproximacion para los
meétodos de elementos finitos. Aunque ello puede ser conveniente si se requiere un alto grado de
precision, puede preverse la siguiente desventaja al emplear un procedimiento h-adaptable (se
modifica el nimero y distribucién de nodos con orden de aproximacion fijo): dado que un orden
de aproximacion alto involucra un gran nimero de incdgnitas por elemento, el agregado de un
elemento puede introducir mas grados de libertad que los necesarios, mientras que la remocién
de un elemento puede conducir a reducir la precision por debajo de la tolerancia aceptable. De
los diferentes métodos discutidos, la formulacion aqui propuesta y el método de Diferencias
Finitas son Optimos en este aspecto, puesto que resulta involucrado un solo grado de libertad
cuando un nodo es removido o agregado. Las otras aproximaciones cubicas discutidas (BEM1D
y SOC) involucran dos grados de libertad por elemento.

A partir de la discusion previa, se puede concluir que la formulacién propuesta es una
alternativa adecuada para resolver la clase de problemas planteados mediante un algoritmo de
tipo h-adaptable. No obstante, es conveniente sefialar algunas limitaciones previsibles de la
formulacion propuesta como un método general para otros tipos de ecuaciones diferenciales:

a) Cuando se busca alcanzar una elevada precision (errores menores que, por ejemplo, 10°)
resulta muy conveniente utilizar un método con alto orden de aproximacion. Siguiendo la
filosofia del procedimiento aqui expuesto, el orden se podra incrementar aumentando el
numero de valores nodales adyacentes para calcular los valores R; y W; (ecuaciones 8). Es
de prever que ello no resulte efectivo, porque el aporte a la presicion de nodos cada vez mas
lejanos sera progresivamente mas escaso. Este efecto sera particularmente fuerte para los
subintervalos extremos. Simultaneamente, la matriz del sistema linealizado sera cada vez

mas densa, aumentandose en forma notoria la cantidad de operaciones para su resolucion. En
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cambio, los métodos de elementos finitos resultan aptos para elevar el orden de aproximacion
(aunque también a expensas de aumentar la densidad de la matriz del sistema linealizado).

b) Para efectos difusionales relativamente moderados (tentativamente definidos por ®<10), el
método no serd generalmente tan eficiente como los métodos que emplean aproximaciones
globales, tal como el método de colocaciones ortogonales sobre todo el dominio.

¢) El uso del método no puede ser directamente extendido para modelos de transporte de materia
no lineales. Aunque ello puede lograrse en algunos casos de interés (como se comenta
brevemente en las Conclusiones del presente Capitulo), se requiere un conjunto auxiliar de
ecuaciones.

d) No hay una manera directa para extender el uso del tipo de aproximaciéon polindomica aqui
empleada para el caso unidimensional cuando se deban afrontar problemas bi o tn
dimensionales. Aunque en estos casos también puede usarse una formulacion integral, como
la que emplea las denominadas soluciones fundamentales (para el caso umdimensional se
reduce a la formulacion aqui empleada) y dan origen al método de Elementos de Contorno,
resultan apropiadas otro tipo de funciones de aproximacion, como las denominadas funciones
de base radiales (“radial basis functions”) (ver, por ejemplo, Golberg y colab., 1999).

e) Debido al punto a), el método no puede ser recomendado para una estrategia adaptable del

tipo p o p-h.
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4. AJUSTE AUTOMATICO DE LA GRILLA NODAL

A partir de una distribucion inicial de nodos, el procedimiento propuesto para agregar o
remover nodos sera descripto en esta seccion.

En primer lugar, se ejecuta la resolucion con la Aproximacion Anterior descripta en
secciones anteriores. Luego de obtener convergencia, se estima el error en la evaluacion de cada

valor Ry; de la siguiente manera: con los valores nodales disponibles ryj, se calculan las
. . ‘ . .z . r

contribuciones Ry ; de acuerdo a la Aproximacion Posterior (notese que no se resuelve el

sistema de ecuaciones con esta aproximacion, sino que se usan los valores nodales ry; ya

obtenidos con la Aproximacion Anterior) y se evalla la diferencia Ay =1Rk i R;’ j! , que es una

medida del apartamiento del perfil local de rc de una funcion cuadratica. Si estas diferencias
resultan aceptablemente pequefias en todo el dominio, se puede suponer que las mismas se
encuentran dominadas por el término cubico faltante en la aproximacion local de ri. Una vez que
se alcanza esta condicion, se asume que la grilla nodal empleada es satisfactoria, y como ultima
etapa se vuelve a resolver el sistema con la aproximacion cubica.

Para juzgar si las diferencias Ay son pequeiias o no, se las compara con una magnitud de
referencia Ry x definida como

N
R,x :gz(ij,thk,j) (22)

J=1

Se emplea la magnitud Ray en lugar de la velocidad promedio neta de consumo Ry

N
Rk =D Ry (23)
j=1

puesto que Rk puede ser casi nula para aquellas especies que se generan en alguna region del

catalizador y se consumen en otras.

: . : NK
Para cada subintervalo (z.i, z), j=1,..., N, se comparan los cocientes {Ak’ i/ Ray }k-—-l con

tres parametros de control Eo, Ey y E;. La decision de modificar la grilla actual se realiza
aplicando secuencialmente, desde j=N (superficie de la pastilla) a j=1, el siguiente conjunto de

criterios:

Q Siparaalgunk, (A, ; /R, i) > Ey, se agregan dos nodos equidistantes en el subintervalo (71,
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zj). En caso contrario:

0 si para algun k, E; <(A, ;/R,, ) <E;, se agrega un nodo en el medio de (1, z). En caso

contrario:

Q si para todo k, (A /R,y ) y (A, ;- /R, )< Eo, y ademas el nodo z.; fue conservado, se

remueve el nodo z;. En caso contrario:

O no se realiza ninguna modificacion en el subintervalo (zj.1, z).

Los parametros Eq y E; pueden ser escritos como E¢=E,/BO, E,=E,.B2. Los valores de BO
y B2 deben ser suficientemente altos, puesto que en caso contrario puede surgir un
comportamiento oscilatorio en el curso de las etapas, eliminando ciertos nodos en una dada etapa
y adicionandolos en la proxima. Se sugiere un valor minimo de 10 para ambos.

En lugar de iterar hasta satisfacer la condicion (20), ya se puede ensayar la modificacion de

la grilla cuando se verifique que
| Yk.j = Y]?’j | <EcBC Yk,max (24)

donde BC es un parametro mayor que uno. Se supone que el nivel de precision definido por el
producto (Ec.BC) es suficiente para aplicar el procedimiento de la grilla adaptable. El producto
(Ec.BC) no debera resultar mucho mayor que E,;, pues el comportamiento oscilatorio descripto
mas arriba puede también ocurrir ain para valores adecuados de BO y B2.

Los valores de Ec también deberan estar adecuadamente relacionados a E; para garantizar
que la precision alcanzada en la ultima iteracion, definida por Ec, sea efectivamente alcanzada
sin llevar a cabo iteraciones inutiles. En la practica, Ec debera elegirse alrededor de un orden de
magnitud menor que E;. En cambio, valores menores que dos ordenes conduciran probablemente
a efectuar iteraciones estériles.

En resumen, los cinco parametros Ec, BC, E;, BO y B2 controlan la precision de las

iteraciones del método de Newton, el error en la estimacion de R y el curso del procedimiento
adaptable. Para los ejemplos descriptos en €sta y en la proxima seccion, se adoptaron los
siguientes valores: Ec=2.10%, BC=50, E; = 5.10”, B0=20 y B2=20.

Los pasos dados arriba para el procedimiento adaptable se basan implicitamente en
suponer que controlando el tamafio del subintervalo genérico (2., z) se podra controlar la
precision de Ry;. Aunque este efecto es de importancia primaria, la precision real dependera
secundariamente del tamaiio de los intervalos adyacentes. Por lo tanto, resulta una buena practica

impedir que el cociente entre los tamafios de subintervalos adyacente resulte mayor que un valor
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prefijado. Esta caracteristica puede ser facilmente agregada a la estrategia adaptable anterior. En
primer lugar, como una condicion adicional para remover un nodo, se comprueba que tal
remocion no viole la maxima relacion de tamafios preestablecida. En segundo término, si los
criterios expuestos indican que deban insertarse nodos, se comprueba si las nuevas relaciones de
tamafios se mantienen por debajo de la tolerancia, y de no ser asi se insertan nuevos nodos
adicionales (en los subintervalos adecuados) hasta satisfacerla. Un valor de 4 es sugerido como
la maxima relacion entre el tamafio de subintervalos adyacentes. Se comprobo que esta
caracteristica resulta de cierta significacidon para resistencias difusionales muy grandes (en
términos del modulo de Thiele, ©>100).

Cuando la aplicacion de los criterios precedentes indica que no debe agregarse ningun
nodo, se adopta la grilla como definitiva y se aplica la aproximacién cubica junto con el método

de Newton hasta que se satisfaga la condicion (20).
., * ’ . .7
La evaluacion de Ry merece ser comentada especificamente, dado que la Aproximacion

Posterior requeriria un nodo adicional (inexistente) a la derecha del subintervalo (zx.;, zn). Para
suplir esta carencia, se emplea la derivada (dr/dz) | -1, la cual se evalua con la ayuda de la

ecuacion (6) como:

(dr/dz)_, =oyR

donde la matriz de derivadas ox y R se calculan con los valores resultantes al resolver el
. . .y . . * . .,
sistema con la Aproximacion Anterior. Finalmente, Ry es evaluado a partir de la expresion

cuadrética resultante de satisfacer los valores r., rv y (dr/dz) | ,-1.

Para obtener una primera impresion sobre el efecto del procedimiento adaptable,
consideraremos nuevamente el caso de una unica reaccién de primer orden. El numero de
subintervalos N usando ambos, una grilla uniforme y el procedimiento adaptable, se consignan
en la Tabla 2 para diferentes valores del modulo de Thiele ®. Los valores de N correspondientes
a grilla uniforme son calculados de las ecuaciones (21) y Njo = 22 para la aproximacion cubica
(Tabla 1). La precision obtenida para R con el procedimiento adaptable es, en promedio, 1.7 10°

* Por lo tanto, los resultados son comparables con los de la grilla uniforme. La grlla inicial fue
{z; ::g= 0, 5,.7, .8,.9,.97, .99, 1) y la configuracion final fue alcanzada después de dos o tres

etapas de modificacion de la grilla.
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Tabla 2: Comparacion entre el nimero de subintervalos necesarios para el procedimiento
adaptable y para la grilla uniforme, en el caso de una unica reaccioén de primer orden.

() 10 20 50 100 200 500 1000
N (uniforme) 22 44 110 220 440 1100 2200
N (adaptable) 11 14 13 14 17 17 17

Vemos de la Tabla 2 que el nimero de nodos resultante al aplicar el procedimiento
adaptable tiene solo una débil tendencia a incrementarse con ®. Ello es debido a que
efectivamente los nodos de la grilla son automaticamente distribuidos dentro del espesor de
penetracion correspondiente a cada valor de ®. La débil tendencia que se observa es
principalmente debido al efecto de respetar una relacion maxima (= 4) entre el tamafio de los
subintervalos adyacentes. Sin embargo, al no emplear este condicionamiento los valores de N
resultan aun mas elevados para los valores mas altos de ® en la Tabla 2.

Cuando se tiene en cuenta el esfuerzo numérico adicional en las etapas de modificacion de
la grilla, se puede prever que el uso del procedimiento adaptable comience a ser justificado para
valores de ® mayores que 10-20. Para un caso general involucrando multiples reacciones no-
lineales, existira siempre un valor de ® a partir del cual un procedimiento adaptable sera
ventajoso frente a la resolucion del problema con una grilla fija.

Es conveniente resaltar que el valor del parametro E, de control de error fue E; = 5.107,
pero el error en la evaluacion de R es significativamente menor (1.7.10*). En general, la
precision alcanzada resulta al menos un orden de magnitud mayor que la indicada por Eg. Esto se
debe principalmente al uso de la aproximacién cubica con posterioridad a la etapa en que la
distribucién de nodos satisface el criterio de error con una aproximaciéon cuadratica (la

Aproximacion Anterior).

VI-21




Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno — 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo VI Evaluacion de efectos difusionales en la pastilla.

5. EJEMPLOS Y ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DEL ALGORITMO

En esta seccion se presentaran algunos ejemplos de aplicacion para el algorntmo presentado

en las secciones previas.

A tal fin se tomd como condicion base los resultados obtenidos de un ensayo llevado a
cabo con el catalizador indicado como NM (Cap. III) en la modalidad “slurry”, segun se
describiera en la seccion 2. del Cap. IV . Se recuerda que estas experiencias fueron realizadas a
40°C y a py2 = 8.1 atm. El espesor de capa activa del catalizador NM fue estimado en L..=100
um. A fin de simplificar el esquema de reacciones se agrupan los isomeros cBE y tBE como una
unica seudo-especie 2BE. Ademas, se supone que la reaccidén de isomerizacion de 1BE a 2BE
puede ser considerada como irreversible. Por lo tanto, el esquema de reacciones simplificado

resulta como se indica en la Fig. 1.

I I3
BD —» 1BE » BA

I
T2 Is

2BE

Figura 1: Esquema del sistema de reaccion

Los resultados del ensayo experimental se dan en la Fig. 2. Se observa que los tiempos de
reaccion son suficientemente cortos como para que la reaccion de isomerizacion se encuentre
lejos del equilibrio, lo que justifica la suposicion de irreversibilidad para la misma.

Se supusieron validas las siguientes expresiones de velocidad para las cinco reacciones

consideradas:

- kKE Yy (25a). DEN=K +NZK: K (25b)
1 DEN ’ 0 k=1 k yk

donde yx es la fraccion molar de la especie insaturada que se consume en la i-ésima

reaccion (Fig. 1), NK corresponde al numero total de especies insaturadas y el término Ky tiene
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en cuenta la posible adsorcion de los hidrocarburos saturados. El valor K, debera resultar
suficientemente bajo como para asegurar que las especies insaturadas, de existir en cantidades

apreciables, sean las que cubran los sitios activos cataliticos.

Xg % . Xg %
10 F A 41
~— IBE \ BAAL> |
<
8 | A 108
i ’ .
6 BD —» o 0.6
| D o ]
4 | > © —«—2BE 9 04
@,
o O
2} y S 4 02
O o "‘ 1 ] ED! I:]l M ‘_‘] O
0 50 100 150 200 250 300
t (min)

Figura 2: Comparacion entre los datos experimentales y el modelo

Las expresiones (25) resultan una simplificacion de las expresiones de velocidad
propuestas en el Cap. V. Sin embargo, dado que los datos experimentales corresponden a una
unica condicion operativa, las mismas resultan adecuadas para el ajuste de los datos
experimentales, como se puede apreciar en la Fig. 2 . El analisis de regresion llevado a cabo para
tal fin es analogo al que se describira con mayor detalle en el Cap. VII.

Los valores estimados de los parametros cinéticos segun la regresion estan dados en la Tabla 3
(en la fila correspondiente al Caso I y ademas los consignados como Valores comunes). La

estructura del modelo cinético (ec.25) necesita que un parametro sea fijado arbitrariamente

(K. =1 fue elegido). Los valores de los coeficientes cinéticos y de adsorcion para el 2BE (ks

y K;‘;E) y Ko no pudieron ser evaluados con significancia estadistica, debido a que el tiempo de

reaccion final no fue lo suficientemente largo para permitir una identificacion de la
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. ad
hidrogenacion de los 2-butenos. Por lo tanto, los valores consignados para ks, K,z y Ko en la

Tabla 3 son solo matematicamente adecuados para completar el conjunto de valores.

Tabla 3: Valores de los parametros empleados en las Figs. 2-6.

Caso | xBp X1BE X2BE XH2 kep=kit+k: |kie=kstkas|k2pe=ks K%dD
I 00037 |.0584 0.040 0.008 2.48 17.4 0 416

II |.00050 |.0600 |0.040 |0.030 21.10 158 158 500
III |.00800 |.0600 1(0.040 |0.030 1.05 527.5 158 10000

Valores comunes: Dy;=0.32110% m?s”!, Dyc=0.08210® m?s™, Bijz=39.5, Binc=63.2

p=1327 kg m>, (ko/k1)=9, (ka/ks)=2.3, K¥_ =1, K* =001, Ko=1.10", [ki]=mol kg 5!
g 1BE 2BE

Las fracciones molares en el seno de la fase liquida definidas para el Caso I en la Tabla 3
corresponden a los tiempos finales de la experiencia utilizada. Los perfiles de fraccion molar en
el interior de la pastilla catalitica estan representados en la Fig. 3 . El factor de efectividad
(velocidad de reaccion promedio relativa a la velocidad de reaccion para la composicion del seno

de la fase fluida) para el BD es aproximadamente 0.1 y el modulo de Thiele ®gp=

Lac \/pchD’F /(Ctxpp Dyce) = 9.5 , donde Cr = concentracion molar total = 7 kmol/m’ y donde

el subindice F indica evaluacion con la composicion del seno del fluido (xx). El factor de
efectividad para el consumo neto de 1BE es mayor que uno (aproximadamente 1.6), porque las
reacciones que lo consumen (3 y 4) se aceleran en el interior de la pastilla, debido al agotamiento

del BD.

La grilla inicial para este ejemplo y también para los que después se discutiran fue {z, }:; =
(0,05,07,08,09,097,0.99, 1). Los valores iniciales {yy;}; para comenzar las

iteraciones y el procedimiento adaptable fue obtenido por transformacion de las velocidades de
reaccion a expresiones lineales. Para este fin, el término de inhibicion DEN e yy; en las
ecuaciones (25) fueron evaluados con la composicion del seno de la fase liquida y dejados fijos
para el interior del catalizador. Por consiguiente, cada expresion cinética asi obtenida depende
linealmente de la fraccion molar de la correspondiente especie insaturada. La resolucion del

problema lineal asi planteado se lleva a cabo facilmente empleando la grilla inicial y se obtienen

como resultado los valores {yy ; }\7 .
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Figura 3: Perfil de fraccion molar para el caso I (Tabla 3). La ubicacion de los simbolos
corresponde a la grilla final resultante del procedimiento adaptivo.

El numero de subintervalos, iteraciones y evaluaciones de la velocidad de reaccion se
presentan (para este y otros ejemplos) en la Tabla 4, junto con los valores obtenidos mediante el
uso de nodos equidistantes. Una comparacion entre el procedimiento adaptable y el uso de nodos
equidistantes sera abordada al final de esta seccion.

Los resultados finales para el Caso I fueron alcanzados en NI=10 iteraciones y el namero
de subintervalos fue N=11 (75% de los cuales correspondientes a posiciones entre la superficie y
la mitad de la capa activa). El proceso adaptable demand6 NGM=2 modificaciones en la grilla.

Como fuera consignado en el Cap. IV | el catalizador NM resulté ser uno de los menos
activos, y como consecuencia los perfiles de concentracion internos no resultan tan abruptos
(Fig. 3). A fin de evaluar el comportamiento del algoritmo en condiciones mas severas (y
también mas acordes con los resultados que se analizaran en el siguiente capitulo para el
catalizador CC), se modificaron los parametros cinéticos. Los coeficientes cinéticos kep y kipe
se multiplicaron por un factor cercano a diez. También se incremento el valor de saturacion del

H, (xu2) en un factor cercano a cuatro (con lo que se incrementan ain mas las velocidades de
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consumo de las especies insaturadas) y se supuso un valor distinto de cero para kzpe . El conjunto

de condiciones se identifica en la Tabla 3 como Caso II.

Tabla 4. Numero de subintervalos N, modificaciones de la grilla NGM, iteraciones NI y
evaluaciones del conjunto de velocidades de reaccion NRRE =3 (1+N, NI,
para resolver los casos definidos en Tabla 3 con el procedimiento adaptable.
También se consignan los valores N, NI y NRRE=(N+1)NI para alcanzar similar
precision empleando una grilla uniforme.

Procedimiento Adaptable Grilla Uniforme
Caso N (final) | NGM NI NRRE N NI NRRE
I 11 2 10 98 16 7 119
11 24 3 15 250 60 12 732
11 26 6 35 451 110 19 2109

Los perfiles de concentracion para el Caso II se indican en la Fig. 4 . El factor de
efectividad para el BD resulta aproximadamente 0.014. La mitad de los 24 subintervalos
definitivos resultan localizados en z > 0.85 , region donde el BD y el 1BE son secuencialmente
consumidos. De esta manera, el numero de nodos necesarios para evaluar la velocidad de
consumo de BD y 1BE es similar al Caso I (ver Tabla 4). El procedimiento adaptable,
desplazando los nodos hacia la superficie externa de la pastilla catalitica, permite mantener
aproximadamente el mismo nimero de nodos a pesar de las mayores velocidades de consumo.

Los nodos adicionales en el Caso II resultan necesarios para la evaluacion de la reaccion de
hidrogenacion de 2BE (inexistente en el Caso I), el cual se agota para aproximadamente z=0.5.
El méaximo en el perfil de 2BE surge porque el mismo es primero formado cerca de la superficie
(a partir de BD y 1BE), mientras que resulta consumido en forma neta a mayor profundidad,
cuando el BD y IBE comienzan a agotarse significativamente. Aunque la velocidad de
produccion neta promedio de 2BE es positiva, su velocidad de hidrogenacion se incrementa
notoriamente en el interior de la pastilla, resultando un factor de efectividad de aproximadamente
26 para la reaccion S (Fig. 1).

Solamente se requiere una etapa adicional de modificacion de grilla con respecto al Caso |
(ver Tabla 4). El incremento moderado en el numero total de iteraciones es esencialmente debido

a la etapa adicional de modificacion de la grilla.
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Figura 4: Perfil de fraccion molar para el caso II (Tabla 3)

Para el ultimo caso considerado aqui (Caso III de la Tabla 3) se modificaron los

parametros del sistema de manera que resulte un valor relativamente bajo de kgp, una alta

constante de adsorcion K;dD y coeficientes de velocidad kigg y kige elevados. Este caso intenta

representar la hidrogenaciéon de 1-butino (cuyo rol es desempefiado por el BD) en presencia de
1BE y 2BE. Precisamente, el 1-butino se caracteriza por reaccionar lentamente en régimen de
orden cero y presentar una capacidad de adsorcion muy elevada (ver, por ejemplo, Bressa y
colab., 1998).

Los perfiles de fraccion molar se representan en la Fig. 5 . Aproximadamente tres cuartos
de los 26 subintervalos definitivos (ver Tabla 4) se encontraron localizados a z < 0.4 . Esta
distribucion refleja el hecho de que las rapidas reacciones de 1BE y 2BE pueden solo ocurrir
una vez que el BD ha sido practicamente extinguido. Se requirieron seis etapas de modificacion

de grilla (NGM) para este caso. El incremento de NGM con respecto a los casos previos es
consecuencia de una inadecuada grilla inicial, {z, }::;= (0,05,07,08,09,097,099,1)).
El numero de iteraciones totales resulta, comparando con los casos anteriores, aproximadamente

proporcional a NGM, y el nimero final de subintervalos requeridos es similar que para el Caso
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Figura 5: Perfil de fraccion molar para el caso III (Tabla 3)

El consumo de 1BE se localiza completamente dentro de la zona 0.2 <z < 0.3 . También,
dentro de esta zona la velocidad de hidrogenacion del BD baja repentinamente a cero y la
velocidad de hidrogenacion del 2BE alcanza un valor maximo. Estos cambios pueden ser
apreciados en la Fig. 6 , donde se representan las velocidades netas de consumo de las tres
especies insaturadas. En consecuencia, 12 del total de los 26 subintervalos corresponden a la
zona 0.2<z<03.

El caso III sirve también para enfatizar que el acoplamiento de las velocidades de reaccion
puede dificultar la valoracion previa del comportamiento del sistema. La evaluacion de los
modulos de Thiele a partir de la composicion en el seno del fluido carece practicamente de
sentido en este caso (todas las reacciones estan fuertemente inhibidas por la fuerte adsorcion del
BD). Por supuesto, un analisis mas profundo podra revelar las caracteristicas mas importantes.

En este caso, el modulo de Thiele para las reacciones del BD,

®sp= Lac \[pcTap F (CXBpF Dac) =3
junto con el hecho de que estas reacciones ocurren bajo cero orden, permite prever que el BD se
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extinguira internamente en la pastilla catalitica, dando lugar al consumo de 1BE y 2BE.
Considerando por ejemplo las reacciones 3 y 4 para el consumo de 1BE (Fig. 1), se puede
evaluar un modulo de Thiele modificado con la composicion del seno del fluido, excepto con

xpp = 0 . El valor asi calculado,

q)3+4= L. \/pc (I'3’F +I'4’F ) /(CTXIBE DHC ) =25

sugiere que el 1BE sera consumido en el interior de la pastilla a partir del punto en que se

extinga el BD.

0.15 | T|BE
r[kmol/(m’s)]
0.1 F

Ll

0.05 |

-0.05

_Ol A 1 1 | 1 1 1 1 1

Figura 6: Perfil de velocidad de reaccion para el caso III (Tabla 3)

Los tres casos también fueron resueltos empleando nodos igualmente espaciados. Los

valores iniciales yﬁ para comenzar las iteraciones fueron evaluados como para el procedimiento
adaptable. El nimero de subintervalos reportados en la Tabla 4 corresponde a los necesarios para
obtener una precision similar a la resultante por aplicacion del procedimiento adaptable
(aproximadamente 10 en la estimacion de R). Los valores de N y el nimero de evaluaciones
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del conjunto de velocidades de reaccion (NRRE) (también dados en la Tabla 4) son utiles para

comparar ambos procedimientos. Para el algoritmo adaptable, NRRE es calculado por adicion de

las contribuciones de todas las etapas en el procedimiento, NRRE =% (1+N, ) NI, , donde n es

el indice de las etapas. Cuando se emplean nodos equidistantes, NRRE = (1+N) NI.

NRRE es un indicador directo del costo computacional total, pues las evaluaciones de las
derivadas de las velocidades de reaccion y operaciones para resolver los sistemas lineales son
también proporcionales a NRRE.

En las condiciones para las cuales fueron obtenidos los resultados de la Tabla 4 , ambos
indicadores N y NRRE proporcionan similares conclusiones. Para el Caso I , el caso moderado
respecto de las limitaciones difusionales, el algoritmo adaptable resulta levemente ventajoso. En
cambio, en el Caso II y III el algoritmo adaptable proporciona un ahorro sustancial del costo

computacional.
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6. CONCLUSIONES

Se ha desarrollado una formulacion integral como base de un algoritmo h-adaptable para la
evaluacion de la velocidad de reaccion promedio en sistemas de multiples reacciones cataliticas
con fuertes limitaciones difusionales. Las integrales fueron evaluadas realizando una
interpolacion local polinémica para las velocidades de reaccion.

La formulacion empleada resulta satisfactoria al compararla con el método de diferencias
finitas y otros métodos basados en aproximaciones cubicas locales. Una ventaja adicional de la
formulacion propuesta cuando se acopla a una estrategia adaptable de la grilla es que cualquier
nodo introduce una unica incognita, minimizando el impacto de agregar o eliminar nodos.

El procedimiento adaptable esta basado en criterios simples aplicados sobre el error
resultante en la estimacion de la velocidad promedio de reaccion cuando se emplea una
aproximacion cuadratica. Una vez que se encuentra una satisfactoria configuracion para la grilla,
se aplica la aproximacion cibica como etapa final del algoritmo.

El algontmo fue probado para algunos casos correspondientes a la hidrogenacion catalitica
de componentes C4 insaturados. Los ejemplos considerados demuestran que al incrementar las
resistencias difusionales hasta ocasionar una disminucion del factor de efectividad en
aproximadamente un orden de magnitud, el procedimiento adaptable responde de manera tal de
desplazar la ubicacion de los nodos hacia la superficie del catalizador, permitiendo asi mantener
en forma aproximada el mismo numero de nodos totales necesarios. Este resultado revela un
correcto comportamiento del procedimiento adaptable.

También se considerd un ejemplo para el cual la especie con la mayor capacidad de
adsorcion reacciona en forma relativamente lenta (correspondiente en la practica al
comportamiento del 1-butino). En este caso, las reacciones rapidas demandan una alta
concentracion de nodos ubicados en una zona interior de la capa activa, en contraposicion a los
otros ejemplos en que la mas alta concentracion de nodos resulté para una zona contigua a la
superficie. El procedimiento adaptable también se manifest eficiente en esta situacion, dado que
se alcanzo6 una distribucion correcta de los nodos en sélo seis etapas de modificacion, a partir de
una grilla inicial con nodos fuertemente concentrados cerca de la superficie de la pastilla.

Se concluye que el algoritmo propuesto es eficiente y robusto para resolver problemas del
tipo considerados en este Capitulo, es decir sistemas de reacciones multiples con fuertes
limitaciones difusionales y, particularmente, cuando la localizacion de las zonas de velocidades

de reaccion rapidas no puede ser conocida de antemano. En cambio, para problemas con
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moderados modulos de Thiele, supongamos @y <10 , el procedimiento de grilla adaptable
perdera significacion frente al uso de un método empleando aproximaciones globales. Una
conclusion similar se aplica, independiente del valor de ®, para sistemas con una unica reaccion,
dado que el espesor de penetracion puede ser estimado de antemano.

El procedimiento aqui descripto para difusividades efectivas constantes puede ser
extendido al tratamiento de modelos de transporte mas complejos. Para este fin, se puede
emplear el enfoque propuesto por Kaza y Jackson (1980) para el “Dusty Gas Model”. El sistema
de ecuaciones es dividido en un conjunto de ecuaciones diferenciales de segundo orden,
formalmente equivalente a las consideradas aqui, y otro conjunto de ecuaciones diferenciales de
primer orden (definidas por el modelo de transporte). Existen razones para esperar que la
resolucion alternada de uno y otro conjunto resulte un procedimiento iterativo eficiente para
alcanzar la solucion global. En tal caso, el algoritmo aqui propuesto puede emplearse sin
modificaciones importantes para resolver el conjunto de ecuaciones de segundo orden, junto con

un procedimiento estandar para el conjunto de ecuaciones de primer orden.
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Apéndice

Cuando se linealizan los valores nodales r; para el método de Newton, el efecto de los
incrementos AYn a través de las relaciones estequiométricas (13a) fueron ignorados (ecuacion
14), bajo la suposicion de que o bien los numeros de Biot son suficientemente grandes o las
relaciones entre los mismos son proximas a la unidad. Aunque se encontraran muchos casos
practicos en que tal suposicion se verifica, no se puede ignorar que existen excepciones. Un
ejemplo tipico lo constituye la existencia de efectos térmicos apreciables para reacciones de fase
gaseosa. El nimero de Biot de calor puede resultar bajo en estos casos, con lo que los
incrementos de temperatura son frecuentemente mas grandes en el exterior que en el interior de
las pastillas.

En cualquier caso, se presentara aqui una via para incluir los efectos de AY~ con una
minima modificacion de la linealizacion del conjunto de ecuaciones segun el método de Newton.

La linealizacion de los valores nodales debera escribirse asi:

r =r) +@;AY; +(r/Q);c AYy (A1)

Con estas ecuaciones, la matriz jacobiana presentara, en comparacion a la descripta en la
ecuacion (18b), una columna de bloques en el extremo izquierdo, correspondiente a las
incognitas AYn de la ecuacion (Al). La eliminacion de estos bloques por reduccion de Gauss no
debe llevarse a cabo puesto que conduciria a la propagacion de bloques no nulos por debajo de la
diagonal principal, los que a su vez deberian ser reducidos. Esto involucra una elevacion
sustancial del niumero de operaciones elementales a practicar, resultando proporcional a N*.

Se sugiere, en cambio, la siguiente modificacion. Definimos un nuevo vector de variables,

$=c AYy, (A2)
que reemplazando en la ecuacion (Al) resulta:

rjzrj°+(ijYj+(6r/8Q)j3 (A3)

Incluyendo 8 en el conjunto de incognitas para las iteraciones del método de Newton, el

conjunto de ecuaciones puede ser dispuesto como:

T
T[AYy, AYy, Uyoy, Hy oy AY g, U Ho, AY,, 8] =3, d%,,0,0,.., d5,0]
(A4)

donde la nueva matriz J es (para N=4):
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AY, AY, U, H, AY, U, H, AY, U, H, AY, 8

oy Ba I 0 0 Y4 ‘
; ay -zl 1 Py -1,
| I 0 -Ayp, -1 0 &,
| I -B,o, 0 -1 @, |
ay —z,] 1 P, -1y,
= i‘ 1 0 -Ap -1 0 e
I -B;g 0 -1 ®

| oy -z 1 B; -1 Y
| I 0 -Agpy ¢, i
‘ -Byog @,
lag By -1 1 -1y,
{ s 0 0 0 _14

con
YN = anN (Or/0Q)n +ann-1 (Or/0Q)n-1
vi= (bij - z; ai;) (Or/0Q); H(bij.1- ziaijg ) (Or/0Q).; =1, ..., N-1
Yo= (bxn - anN ) (Or/0Q)n + (bnn-i - ann-1) (Or/6Q)n-

g = -Aj (al‘/aQ), 3 ®; = -B; (al‘/aQ)i i=0, . N-2

Vemos que la matriz J adiciona una fila de bloques en la parte inferior y una columna de

bloques a la derecha respecto a la matriz J original (ecuacion 18b). No obstante, el incremento de

operaciones que las mismas ocasionan resulta moderado y proporcional a N (y no a N?).
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VII AJUSTE Y COMPORTAMIENTO DEL MODELO CINETICO

1. INTRODUCCION

En este capitulo se presentara el analisis cuantitativo para un conjunto de ensayos cinéticos
practicados sobre un catalizador comercial de hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno en
presencia de n-butenos a 40 °C. El objetivo principal es evaluar la aplicabilidad del modelo
cinetico presentado en el Cap. V.

El catalizador seleccionado fue el denominado CC, cuyas caracteristicas fueran descriptas
en el Cap. 1L

Los ensayos cinéticos a analizar fueron llevados a cabo especificamente con los recaudos
necesarios para obtener un conjunto coherente de datos. Se seleccionaron para este efecto cuatro
condiciones experimentales, definidas por la composicion inicial y presion parcial de hidrogeno.
Las experiencias fueron conducidas como se describio en el Cap. III 'y los resultados se
expondran en la seccion 3 del presente capitulo. Cabe adelantar que las caracteristicas
cualitativas que presentan los mismos se enmarcan totalmente en los lineamientos discutidos en
el Cap. IV.

Es ampliamente reconocido (ver, por ejemplo, Froment y Hosten, 1981) que la
caracterizacion cinética de un catalizador requiere usualmente de un proceso alternante de
realizacion de ensayos y analisis de los mismos, hasta alcanzar las conclusiones definitivas. En el
presente caso, los cuatro ensayos considerados fueron realizados antes de encarar el analisis
cuantitativo, de manera tal que pueden considerarse como un conjunto primario de ensayos para
iniciar dicho proceso alternante. Esto es definitivamente cierto si, en particular, consideramos
que el objetivo definitivo incluye estudiar el efecto de la temperatura.

No obstante, cabe destacar que en forma previa se contd con un volumen importante de
ensayos preliminares, que fueran descriptos en el Cap. IV, alcanzandose un importante grado de
conocimiento sobre las caracteristicas del sistema. Tal conocimiento permitid una eleccion
razonable para las condiciones de los ensayos y genero la expectativa de alcanzar en esta etapa
un importante avance sobre la caracterizacion cinética del sistema y, simultaneamente,
comprobar la validez de los procedimientos.

Podemos enunciar que la realizacion y analisis cuantitativo del conjunto primario de

ensayos tuvo COmo propositos:
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> comprobar que el procedimiento experimental produzca resultados reproducibles y con
niveles aceptables de error,

» comprobar la aptitud del modelo cinético para interpretar cuantitativamente los resultados
obtenidos,

» comprobar que el procedimiento numérico de regresion resulte efectivo,

avanzar significativamente en la estimacion del conjunto de parametros cinéticos, y

\ 74

Y

programar ensayos experimentales adicionales.

En la seccién 2 de este capitulo se realizara una breve presentacion de los criterios y
herramientas de regresién empleados para ajustar los parametros cinéticos del modelo. Como se
describiera en el Cap. V, la modelizacion del sistema experimental no solo incluye el modelo
cin€tico, sino también el comportamiento del transporte en el interior del catalizador y el planteo
de balances en el reactor experimental. Por lo tanto, también se presenta en la seccion 2 un
esquema del ensamble entre los componentes de la modelizacion entre si y con el procedimiento
de regresion.

En la seccion 3 se presentan los resultados experimentales y en la seccion 4 se describe la
estrategia llevada a cabo para la regresion.

Los resultados obtenidos y la significacion de los mismos en relacion a los objetivos
listados previamente son presentados en la seccion S. Como resultado del ajuste de los
parametros cinéticos, resulta posible analizar en forma cuantitativa los procesos de difusion y
reaccion catalitica en el interior de los poros del catalizador, lo cual también es incluido en la
seccion 5.

Finalmente, en la seccion 6 se resumen las principales conclusiones alcanzadas.
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2. LAS HERRAMIENTAS DEL ANALISIS DE REGRESION

El ajuste de los parametros introducidos por el modelo cinético presentado en el Cap.V
consiste en determinar los valores Optimos que permitan minimizar una cierta medida de la
desviacion entre los valores predichos por el modelo y los resultados experimentales disponibles.
La medida de la desviacion adoptada constituye la funcion objetivo del procedimiento de
minimizacion.

Cuando los resultados experimentales consisten en la medicion de una unica variable (una
unica respuesta) se emplea como funcion objetivo a la suma de cuadrados de las diferencias entre
la respuesta y el valor del modelo, que da lugar al procedimiento conocido como cuadrados
minimos. El método de cuadrados minimos tiene como fundamento estadistico la hipotesis de
que tales diferencias, atribuidas al error experimental, constituyen una variable aleatoria que
sigue una distribucion gaussiana. A partir de maximizar la probabilidad conjunta de las
observaciones realizadas surge el criterio de cuadrados minimos.

El problema a afrontar en nuestro caso es de multiples respuestas, constituida por el
conjunto de fracciones molares de los hidrocarburos que participan en el sistema de reaccion. En
este caso, el punto de partida para definir la medida de la desviacion también es aceptar una
distribucion gaussiana, de tipo multi-dimensional, para el conjunto de las diferencias (o errores)
entre cada respuesta y el valor correspondiente del modelo. Dicha distribucion esta regida por
una matriz de covarianzas de los errores experimentales. De acuerdo al grado de conocimiento
de dicha matrniz de covananzas, resultan diferentes criterios para definir la funcion objetivo, de
nuevo maximizando la probabilidad conjunta de las observaciones (una clara exposicion de estas
alternativas es dada por Bard y Lapidus, 1968).

Cuando no se posee ninguna informacion sobre la matriz de covarianza, los elementos de
la misma se incluyen como parametros extras a optimizar respecto de la probabilidad conjunta,
lo que permite generar una funcion objetivo exclusivamente para los parametros del modelo. Tal

funcién es el determinante de la matniz de errores ¥ (o desviaciones) observados, cuyos

elementos Z;; se definen, particularizando para nuestro caso, por
b b
Zi(P)= Ze k((x?,es(tk)_xi,e(tkaz))((xies(tk)_xj,e(tk ,2)) (1)

donde 1,j define uno de los pares de reactantes, “e* es el indice de cada ensayo, tx corresponde a

los tiempos de cada ensayo para los que se analiz0 experimentalmente la composicion del
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sistema, xj-’bs representa al valor observado, x; corresponde al valor resultante de aplicar el

modelo y P es el vector de parametros Cinéticos.

Por lo tanto, la funcion objetivo es det[Z(P)], que debe minimizarse respecto a los

parametros del modelo, agrupados en el vector P . El procedimiento se conoce como método del

determinante. El mismo es cominmente usado para problemas de multiples respuestas, dado que
usualmente no se dispone de informacion cuantitativa apropiada sobre la matriz de covarianzas
de los errores y, como analizan Stewart y colab. (1992), resulta de cualquier manera apropiada
dado que el procedimiento implica una valoracion Optima de los elementos de la matriz de
covarianzas.

En nuestro caso, como se discutira en la siguiente seccion, se han llevado a cabo algunos
replicados para una condicidén experimental que permitirian obtener cierta informacion sobre la
matriz de covarianza, pero dado que el criterio del determinante resulta suficientemente robusto,
se lo adoptara para hallar el conjunto de parametros éptimos.

Una vez hallado los valores 6ptimos de los parametros, resulta deseable juzgar el grado de
confianza que los mismos merecen. Desde un punto de vista estadistico un indicador apropiado a
tal efecto lo constituyen los limites de confianza de los parametros ajustados. Tales limites de
confianza surgen de establecer una distribucion estadistica para los valores de los parametros,
considerando ahora que los mismos constituyen una variable aleatoria. La teoria de probabilidad
Bayesiana (Sivia, 1996) proporciona los medios para construir tal distribucion a posteriori del
ajuste optimo. Los limites de confianza que se reportaran aqui corresponden a estimaciones
“linealizadas”, que surgen de ajustar la distribucion de los parametros a una distribucion
gaussiana (ver, por ejemplo Stewart y colab., 1992).

Para procesar los datos de acuerdo al método del determinante, se utilizo el paquete de

subrutinas GREG (Stewart y colab., 1992). El mismo permite encontrar el minimo de la funcion

objetivo planteada, en nuestro caso det[Z( P )], a partir de un método de bisqueda basado en la

programacion cuadratica (ver, por ejemplo, Edgar y Himmelblau, 1988), que resulta
particularmente apropiada para la busqueda de Optimos con restricciones (para nuestro caso
restricciones a los valores de los parametros cinéticos). Los limites de confianza de los

parametros también son evaluados por GREG.
Para la evaluacion de los Xjj (ec. 1), los valores xj-’bs son los resultados de los ensayos que

se describiran en la proxima seccion y las predicciones del modelo x; se calculan como fuera

expuesto en el Cap. V.
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ob
xj,es(tk)

(o]

xj,e(tk) 1 1 e,P

DDASAC

Rit Y x0,P

Figura 1: Esquema de calculo para la evaluacion de los parametros cinéticos Optimos.

A modo de sintesis del procedimiento numérico de ajuste de los parametros, se presenta en

la Fig. 1 un diagrama simplificado de la secuencia de calculo. El bloque GREG, como fuera

expuesto, es el que realiza la busqueda de los valores Optimos, Pox. A tal fin, para cada

conjunto propuesto de valores de los parametros, P, y para cada experiencia “e” (caracterizada

por la composicion inicial) se le debe proveer de los valores x;(tx) predichos por el modelo. Esta
funcion la cumple el bloque identificado por DDASAC, que ya fuera referido en el Cap. V, que

ejecuta el procedimiento numérico de integracion de los balances de materia que modelan el

comportamiento del sistema experimental, ec.(35) del Cap. V: N%d—ejz—McR i - Atal fin,

DDASAC requiere de un bloque VEL, que provea los valores de las velocidades R;, dada la

composicion instantanea x;(0) y los valores P. VEL esta construido en base al procedimiento

numérico desarrollado en el Cap. VL.
Cabe aclarar que cada bloque en la Figura 1 esta, en la practica, constituido por varias

subrutinas y existen, también, subrutinas de enlace entre los bloques que no fueron especificadas.
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Tampoco se detallaron otras funciones requeridas en el procedimiento, tales como la evaluacion

de coeficientes de sensibilidad (requeridos por GREG) de los valores x(tk) respecto a los

parametros P . Todo el programa computacional se halla escrito en lenguaje FORTRAN 90.

VI1I-6



Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno — 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo VII. Ajuste y comportamiento del modelo cinético.

3. LOS DATOS EXPERIMENTALES

En el Capitulo IV se explico que a fines de llevar a cabo un analisis cuantitativo se realizo
una serie de experiencias que garantizara condiciones estrictamente comparables en la condicion
de actividad de las muestras de catalizador. A tal fin, los resultados para cada condicion
experimental elegida fueron obtenidos sobre una muestra de catalizador diferente, realizando
sobre la misma tres ensayos. El primero de ellos fue descartado debido a que sistematicamente el
catalizador demostré una mayor actividad inicial (Cap. IV), el segundo fue llevado a cabo bajo
las condiciones operativas deseadas y el tercero fue siempre conducido bajo una unica condicion
experimental para todas las muestras. Este tercer ensayo se emplea como testigo, debiendo
verificarse que en tales condiciones los resultados no difieran significativamente del conjunto de
los mismos.

Los ensayos se limitaron a una temperatura de operacion de 40 °C y se empleo el
catalizador CC descripto en el Cap. III.

Se estudiaron cuatro condiciones experimentales diferenciadas por la composicion inicial

de la mezcla liquida y la presion parcial de H;, tal como se resume en la Tabla 1.

Tabla 1: Condiciones experimentales para los ensayos.

Ensayo | pm2 XH2 | XBDo | XIBEo | XcBEo | XiBEo | XBAo | XC3 M. Viig

No. | [atm] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [ke] [mi]

1 096 | 0.08 | 2.02 0 0 0 0 151 | 0.810° | 1082
2 2.1 0.18 | 2.01 0 0 0 0 151 {0.810° | 1082
3 32 028 | 2.03 0 0 0 0 151 [ 08107 | 108.2

4 3.0 027 | 095 | 154 0 0 0 88 | 08107 | 101.5

Para la eleccion de la composicion inicial de trabajo se privilegid el proceso de
hidrogenacion selectiva de BD para purificacion de 1BE, condiciones para las que las reacciones
de consumo de los 2-butenos esencialmente no tienen lugar. Por lo tanto, en todos los casos los
2-butenos, cBE y tBE, no estuvieron presentes en la mezcla reactiva inicial. La eleccion de las
concentraciones iniciales de BD y 1BE fue realizada partiendo de la premisa de intentar aislar

sus reacciones y los efectos a estudiar.
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Tres de los ensayos se realizaron con BD como Unico reactivo inicial, con el propdsito
primario de analizar sus tres reacciones de hidrogenacion y el efecto que sobre las mismas tiene
pu2 (en niveles aproximados a 1, 2 y 3 atm). El valor xap, fue de aproximadamente 2% en los
tres ensayos. No se estimd necesario disminuirlo porque cada ensayo permite seguir €l curso de
la hidrogenaciéon de BD hasta su extincion. Tampoco se consideré de mayor interés subir Xpp.o,
dado que el cuerpo de resultados preliminares que fuera discutido en el Cap. IV indica sin lugar
a dudas que el BD reacciona en orden cero a altas concentraciones.

Debido a que los ensayos fueron conducidos hasta altos tiempos de reaccion, y que el 1BE
es el producto principal de la hidrogenacion de BD (Cap. 1V), estos ensayos también debieran
aportar informacion sobre las reacciones que consumen al 1BE y eventualmente al cBE y tBE.

El cuarto ensayo (Tabla 1) se realizo con BD y 1BE presentes inicialmente, con un valor
alto x1peo, tipico del contenido de 1BE en la operacion industrial de purificacion de esta olefina.
Este ensayo tuvo como principal propdsito cuantificar la hidrogenacion de BD en presencia de
cantidades significativas de 1BE. A su vez, una vez consumido el BD, el ensayo resultaria casi
equivalente a uno realizado con 1BE como unico reactivo inicial.

Del conjunto de reacciones, aquellas de hidrogenacion de cBE y tBE y su isomerizacion no
resultan convenientemente resaltadas por las condiciones de los ensayos de la Tabla 1. Se
requeriria iniciar ensayos con cBE o tBE solamente.

Las condiciones para los ensayos testigos (tercer ensayo con cada muestra de catalizador)
fueron similares a aquella definida como ensayo Nro. 1 en la Tabla 1 (pu; = 3 atm, Xx;pg,=0,
xBD,,=0.02). Para las cuatro muestras de catalizador empleadas, las fracciones molares medidas
en los ensayos testigos se muestran en las Figs. 2a-e. Las curvas continuas en estos graficos
constituyen el resultado de un ajuste polinomial por tramos. Estas curvas ayudan a apreciar
visualmente que las diferencias entre los cuatro ensayos resultan escasas. El error relativo
promedio, sobre todos los componentes, con respecto a la curva de ajuste resulta de alrededor de
12 % . Esta diferencia, por un lado, resulta del efecto introducido por las distintas muestras de
catalizador y los cambios que cada una sufra en los ensayos. Sin embargo, también existe una
contribucion de los errores experimentales propios de cada ensayo (no asignables a causas
especificas) y de las alteraciones introducidas por pequefias variaciones en las condiciones
experimentales (tales como composicion inicial o presion parcial de H,) que, aunque asignables,

no fueron contempladas al referir el error a una unica curva de ajuste.
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Figura 2a: Variacion de la fraccidn molar de BD en funcion del tiempo, de los ensayos testigos
de las cuatro muestras de catalizador empleadas.
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Figura 2b: Variacion de la fraccion molar de 1BE en funcion del tiempo, de los ensayos testigos
de las cuatro muestras de catalizador empleadas.
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Figura 2¢- Vanacion de la fraccion molar de cBE en funcion del tiempo, de los ensayos testigos
de las cuatro muestras de catalizador empleadas.
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Figura 2d: Vanacion de la fraccion molar de tBE en funcion del tiempo, de los ensayos testigos
de las cuatro muestras de catalizador empleadas.
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Figura 2e: Variacion de la fraccion molar de BA en funcion del tiempo, de los ensayos testigos
de las cuatro muestras de catalizador empleadas.

Por lo tanto, la conclusion de las Figs. 2 es que las muestras de catalizador empleadas
demuestran un satisfactorio grado de homogeneidad y el nivel de errores globales resultante de
todos los factores es aceptable.

La evolucion de la composicion para los ensayos 1 a 3 de la Tabla 1 se muestran en las
Figs. 3 a-e para los tres ensayos sin 1BE inicial y en las Figs. 4a,b para el ensayo No. 4 (con 1BE
inicial). Las curvas continuas representan el ajuste del modelo y seran discutidas en la seccion 5.

También se indican en las Figs 3a-e los valores t* (definidos en el Cap. IV),

correspondiente al tiempo de reaccion para el cual el H; resulta justo suficiente para hidrogenar a

todo el BD presente en el interior del catalizador, xpp = xpp, (ec.10 en el Cap. IV). Se aprecia en

la Fig.3b que solo a valores de t>t* el consumo de 1BE se hace notorio, en forma coincidente

con el analisis realizado en el Cap. IV. Para el caso del ensayo No. 4, se cumple practicamente
que XBp,o = x;D, por lo que t*~0. Como consecuencia, el consumo de 1BE se evidencia casi a

partir del inicio del ensayo (Fig. 4b).
En general, los datos experimentales aqui presentados muestran el mismo patrén de

comportamiento cualitativo analizado en detalle en el Cap. IV.
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Figura 3a: Vanacion de la fraccion molar de BD en funcion del tiempo, para los tres ensayos sin
1BE 1nicial.
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Figura 3b: Variacién de la fraccion molar de 1BE en funcion del tiempo, para los tres ensayos
sin 1BE inicial.
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Figura 3¢: Variacion de la fraccion molar de ¢cBE en funcion del tiempo, para los tres ensayos sin

1BE inicial.
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Figura 3d: Variacion de la fraccion molar de tBE en funcion del tiempo, para los tres ensayos sin
1BE inicial.
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Figura 3e: Variacion de la fraccion molar de BA en funcion del tiempo, para los tres ensayos sin
1BE inicial.
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Figura 4a: Variacion de la fraccion molar de BD y BA en funcion del tiempo, ensayo con 1BE
inicial.
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Figura 4b: Variacion de la fraccion molar de 1BE, cBE y tBE en funcion del tiempo, ensayo con
1BE inicial.
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4. ESTRATEGIA DE REGRESION

Para iniciar el analisis de regresion es necesario calcular un conjunto de valores iniciales de
los parametros cinéticos. El calculo de un vector de parametros iniciales, cuyos valores sean
cercanos a sus estimaciones Optimas, es una tarea de importancia crucial para minimizar
exitosamente la funcion objetivo del método de regresion ( Bard y Lapidus, 1968). En particular,
un conjunto inicial de valores acertados de los parametros cinéticos ayudara a evitar problemas
de convergencia en las rutinas numeéricas para la integracion de las ecuaciones de conservacion
en la mezcla liquida y en el interior de las pastillas cataliticas. A continuacion se describira el
procedimiento empleado para obtener estimaciones iniciales razonables del conjunto de

parametros a estimar, que de acuerdo a la seccion 2 del Cap. V son
v coeficientes de velocidad: k; (i=1-3, 5, 7-9), kf,
v constantes de adsorcion de hidrocarburos e Hy: K& K3 K. K3 y K%,

v coeficientes en los términos de inhibicion del Hy: o0y B

Se recuerda que estos parametros corresponden a las expresiones de velocidad dadas en la
Tabla 2 del Cap. V.

El enfoque para generar un conjunto coherente de valores iniciales consiste en identificar
intervalos de composicion que permitan realizar simplificaciones en el modelo cinético. De esta
manera, los parametros relevantes en cada region fueron evaluados en forma directa.

Los coeficientes de velocidad correspondientes a la produccion de los n-butenos a partir
del BD (k;, ka2, ks) fueron evaluados a partir de las observaciones obtenidas en los tres ensayos
que se realizaron empleando BD como unico reactivo insaturado inicial.

Para las tres puy se seleccionaron los datos obtenidos a t < t*. En este rango el BD

reacciona practicamente en orden cero respecto de si mismo (o sea, DENyc= K%dD Ygp - Tabla 2,
Cap. V) y el H; es el reactivo limitante. También se supuso que las reacciones de hidrogenacion
del BD siguen un orden uno respecto del Hy, lo que implica que los términos de inhibicién del H,
(DENy, y Yy, en la Tabla 2 del Cap. V) se asumen unitarios.

En estas condiciones se cumplird aproximadamente que rsp = Kpp yn2, donde kgp = ki + k3
+ k3 . A su vez, dado que t<t* las reacciones de consumo de los n-butenos estan altamente

inhibidas, por lo que se puede suponer que ry; = rgp. Considerando que las reacciones se
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producen bajo el régimen limite definido en el Cap. V (el espesor de la capa activa es
suficientemente grande como para considerar un medio semi-infinito), aplicamos para el H; las

ecuaciones (24) y (25b) del Cap. V e ignoramos las resistencias externas,

Dz Cr d’yua/du? = - pe kuz yuz (2a)
Y2 =Xu2 ; en u=0 (2b)
dyuz/du=0 ; enu —ow (2¢)

donde kuz = kgp

Resolviendo,

{ pckyo
Va2 = XH2 €Xp| - [————u (3)
C1Dyp

Aplicando la ecuacion (29a) del Cap. V para calcular la velocidad de consumo neto de H,,

CTkH2DH2

Ry, = (kmfo szdu) A, /sztzJ (A, /V,) 4)

Pc

Puesto que Rpy; = Rpp y usando el balance en el sistema experimental discontinuo

(ecuacion 33 del Cap. V) para el BD, N;(dxpp/dt)=-M_Rg,, podemos determinar Rpp
midiendo la pendiente de los datos experimentales de xpp en la region t<t* (suponiendo que N;

= N7 ). Luego, a partir de la ec. (4) se estima kyu; = kgp.

También se evalian graficamente las proporciones entre los productos de hidrogenacion
del BD (1BE, ¢BE, tBE), a partir de lo cual se estiman individualmente los coeficientes kj, k2 y
ks.

Las estimaciones de kj, k2 y k3 a diferentes py, resultaron muy proximos entre si,
obteniéndose una desviacion menor que 9 % respecto de los valores promedio.

Los valores promedio de ki, k2 y ks asi calculados fueron empleados como estimaciones
iniciales para llevar a cabo una regresion preliminar de los datos experimentales acotados al
intervalo t < t*. Se obtuvo un excelente ajuste de las observaciones con valores optimos de los
parametros practicamente coincidiendo con sus estimaciones iniciales y resultando intervalos de
confianza del orden del 10 %.

Estos resultados preliminares permitieron obtener dos conclusiones de importancia. Por un
lado, se verifico que en los tres ensayos en cuestion el catalizador presenté un mismo nivel de

actividad intrinseca. En segundo lugar, se comprobd que las funciones de inhibicion del Ha

(DENn2 y Yii» ) no resultan relevantes en la evaluacion del valor observado de la velocidad de
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hidrogenacion del BD.

La experiencia con alto valor inicial de 1BE (ensayo No. 4 en la Tabla 1, x;gg ,=0.154) se

empled a los fines de estimar los coeficientes cinéticos que tienen como reactivos al 1BE. A tal
fin, se realizan las siguientes suposiciones, algunas de ellas asistidas cualitativamente por los
datos en las Figs. 4 a,b:

a- se considera el intervalo de tiempos de reaccion entre el momento que el BD se ha casi
extinguido y el momento que el cBE y el tBE empiezan a reaccionar ostensiblemente
(30°<t<120’, Fig.4 ab). Se puede suponer que en este intervalo las uUnicas reacciones que
ocurren son la hidrogenacion de 1BE (reaccion 4 ) y sus isomerizaciones (reacciones 7 y 8), que
se consideraran irreversibles en esta instancia.

b- se observa en la Fig. 4b que en dicho intervalo el 1BE reacciona aproximadamente bajo
orden cero, por lo que se considera que DENyc szgE YIBE -

c- se ignoran los términos de inhibicion del Hy (DENw, = Y8, =Y}, =1).

d- se supone la existencia del régimen limite.

Bajo las anteriores suposiciones las expresiones de 14, r7y 13 (Tabla 2 del Cap. V) resultan:

re=ka ynz (ke = kg +ky ), r=k7 y23, rs= ks yiis.
También se verifica que a2 = -rpa = 14, y puesto que el H; resulta limitante frente al 1BE
en el intervalo considerado, son aplicables las ecuaciones (2-4), ahora con el significado ky; = ka.

Evaluando graficamente para el n-butano la pendiente (dxpa/dt) en el intervalo de tiempo
considerado y aplicando Nj (dxg, /dt)=-M_Rp, =M_Ry,, se obtiene a partir de la ec.(4) la

estimacion de ky.
Para estimar k7 ( isomerizacion 1BE a ¢BE), aplicamos de nuevo la ecuacion (29a) del

Cap. V para Ry, con yu; expresado por la ecuacion (3),

® C.D
R,= (k7_[0 y‘;,-;du) A, !V, =2x{5k, I&(Ap/vp) (5)

H2PC

Puesto que R; = -Rcge , la ec.(5) permite estimar el valor k; a partir de la evaluacion
grafica de (dx.ge /dt). De manera enteramente analoga se estima kg (isomerizacion 1BE a tBE).
Las reacciones que tienen como reactivo al ¢cBE o al tBE (sus hidrogenaciones, reacciones

5y 6, y la isomerizacion entre ellos, reaccion 9) ocurren en gran parte superpuestas con la Gltima
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etapa del consumo del 1BE (para las cuatro experiencias en cc-sideracion), por lo que no resulta
posible realizar un procedimiento aproximado similar al anter.or para evaluar las constantes ks,
ke y ko (a este fin se necesitarian experiencias partiendo de ¢cBE y tBE como unicos reactivos
insaturados iniciales). Para su estimacion se procedid, entonces, con mayor nivel de
especulacion.

Para ko se supuso ko = k7. Con respecto a las reacciones de hidrogenacion, una inspeccion
de la Fig. 4a revela que la velocidad de produccién de BA se conserva aproximadamente
constante para todo el rango de tiempos en que se consumen los n-butenos. Esto indica que la
produccion de BA a partir del cBE y del tBE tiene que ser del mismo orden de magnitud que a

partir del 1BE. Se asumi6 que ks = 0.5 k4 (hidrogenacion de cBE). Para ke se empled la relacion

de dependencia dada en el Cap. V, ec. (16) y lo propio se hizo para kg (en este ultimo caso, el

conocimiento de k4 permite evaluar kﬂ ). De esta forma, se completa la estimacion de todos los

coeficientes cinéticos iniciales.

Una vez estimados los coeficientes ki, para generar estimaciones de los valores de las
constantes de adsorcion de los hidrocarburos insaturados, una inspeccion a las expresiones
cineticas (Tabla 2, Cap. V) revela que las condiciones apropiadas a este fin serian aquellas en
que DENyc = 1, correspondiente a una superficie cataliticamente limpia y un régimen cinético de
primer orden con respecto a los hidrocarburos insaturados.

Sin embargo, la capacidad de adsorcidon de cualquiera de los hidrocarburos insaturados es
tal que ain a muy bajas concentraciones (tentativamente, fracciones molares menores que 10™ o
10) el grado de cubrimiento resulta elevado. Los niveles de concentracion empleados en este
trabajo son, para la mayor cantidad de puntos experimentales, definitivamente superiores a los
mencionados niveles. Debe recordarse también que para el desarrollo de las expresiones
cinéticas se ignoré la adsorcion de los hidrocarburos saturados, por lo que de operar en
condiciones de muy baja concentracion de insaturados habria que considerar también su
adsorcion.

Por lo tanto, para las composiciones empleadas en este trabajo, la condicion DENuc= 1 no

solo no se verifica, si no que por el contrario resulta valido,

DENsc=K%h Yap +K{8e Yise +K28e Yene +KiSe Yer

es decir, se puede despreciar el “I”. Si tenemos en cuenta la estructura de los numeradores en las
expresiones de velocidad, vemos que solo se podran evaluar relaciones entre las constantes de

adsorcion, y no los valores absolutos. Por ejemplo, la expresion de r; resulta,
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I(KBD/K 2e) YBD Vin2
DEN gz DENp Y2,

con
Kad Kad Kad
DEN| gt = yiBg + YBD *—og ~ YeBE * YBE (6)
o KiBE nE

donde se ha empleado a KIBE como valor de referencia.
De esta manera, el objetivo se modifica a determinar valores iniciales para la relacion de
las constantes de adsorcion. Por ejemplo, para estimar la relacion (KBD / KIBE) una condicion

de trabajo apropiada seria cuando el 1BE se encuentre en alta relacion de concentracion respecto

a los restantes insaturados, para que la superficie se encuentre saturada con 1BE solamente, es
decir DEN) gt = yige. En particular, debera satisfacerse (y;pe/ysp) >> (KBD / KIBE ). Resultaria,
por ejemplo, para r;

Kk (Kb /Ki8E) ¥BD Vi
18 DENp, Yip

a partir de la cual seria factible evaluar (KBD / KIBE ). Sin embargo, dado que ya conocemos que

(KBD /KIBE)>>1 la condicion (yipe/ysp) >> (KBD /KIBE)podn'a satisfacerse solo cuando el

BD ha casi desaparecido. Ademas, r; (y también las restantes velocidades de hidrogenacion de

BD, r; y 13 ) presentan en estas condiciones un coeficiente cinético efectivo muy elevado, el
producto [k; (KaBdD/ K?%E)], por lo que el BD rapidamente alcanza valores por debajo del

umbral de deteccion del sistema analitico empleado. Esto resulta evidente en todos los ensayos
realizados (ver Figs. 3a, 4a).
También puede analizarse la situacidn inversa, cuando el BD cubre la mayoria de los

centros activos, o sea cuando DEN;gg = (KBD / KIBE)yBD . Por ejemplo, la expresion para la

velocidad de hidrogenacion del 1BE resultaria

I I
| ke kg YIBE YH2
[ = +

ad ad
YEIZ YZQ (KBD /KlBE )yBD DENHZ

Estas son las condiciones ya aludidas de inhibicion del 1BE por parte de BD (t<t*), que

también permitirian poner de manifiesto a la relacion (KaBdD / Ki‘gg). Sin embargo r4 resulta tan
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pequefia que la hidrogenacion de 1BE no puede apreciarse a partir de las observaciones
experimentales.

Tampoco resulta factible a partir del tipo de datos experimentales disponibles aislar

condiciones adecuadas para la estimacion de las restantes relaciones, (KCBE 1BE) y

(K lBE

Por los motivos que se acaban de exponer, los valores iniciales de las relaciones de

constantes de adsorcion fueron asignados a partir de valores sugeridos en la literatura:

(K%dD/ lBE =100 y (KcBE lBE) (K 1BE) 1 (Kripylo y colab., 1975; Hub y colab,,
1988).

Con respecto a los parametros que definen los términos de inhibicion del Ha, (o, 3, K 5),

se procedio a fijar directamente DENy,; = Y5, = YB =Y),=

Una vez estimado el conjunto de valores iniciales de los parametros, el modelo cinético se
emple6 para simular los datos experimentales correspondientes a los cuatro ensayos
experimentales, obteniéndose una aproximacion adecuada a los mismos.

A continuacion se intentd optimizar simultaneamente la totalidad de los parametros
cinéticos empleando la base de datos integra. A pesar del esfuerzo aqui resefiado para obtener
estimaciones iniciales coherentes, el programa de regresion no permitio arribar al conjunto de
parametros optimos en distintos intentos caracterizados por diferentes valores adoptados para los
limites de variacion impuestos a los parametros. Esto se evidencié por falta de convergencia o
por alcanzar convergencia inadecuada, sobre los limites de varniacion impuestos a las vanables.
En otras palabras no se alcanzo un 6ptimo estacionario.

Esta defeccion puede adjudicarse a que la region de variacion de la composicion no fue
suficientemente amplia como para cubrir todas las regiones de adecuada sensibilidad de los
parametros. Esta circunstancia, aunada al elevado numero de parametros puede justificar que el
programa no haya encontrado la correcta direccion de busqueda.

Por lo tanto, la regresion de los datos experimentales prosiguid de acuerdo a la siguiente
secuencia de pasos, en lo que se asumié DENy,= Y, = YB Y}'{?_ =1. Recién en una posterior

etapa de refinamiento, los parametros que definen tales relaciones seran liberados.
Se regresionaron primero los resultados de la experiencia realizada con un contenido
inicial x,ge0=0.154, fijando los coeficientes del BD (k;, k2 y k3), de acuerdo a las estimaciones

previas y repitiendo el analisis para distintos valores de la relacion (KBD /KIBE)- El valor de

esta relacion que condujo al menor valor de la funcion objetivo fue utilizado como valor inicial
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para una ultima experiencia de regresion, en la que se liberé dicha relacion. Los valores finales

de los parametros resultantes de esta etapa, fueron empleados como valores iniciales para la

.. . C. . . ad ad
siguiente. Cabe consignar que no se pudo discriminar entre las relaciones (Kcgg /Kigg) ¥y

(Kath / K?%E, , por lo que se asumio un unico valor para ambos 2-butenos, que se indica como

ad ad
(K3Be /KiBE)-

En la segunda etapa se incluyeron los resultados del ensayo de la hidrogenacion de BD

como unico reactivo inicial a py; = 3.2 atm. En esta etapa, los coeficientes k; y ks fueron
incorporados al vector de parametros a optimizar, aunque se fij6 la relacion (K%%E / K?%E) en el
valor calculado en el ejercicio de regresion previo.

Para la tercer etapa se incorporo la totalidad de los ensayos y se realizaron experiencias de
regresion en las que secuencialmente se incorporaron k; y (K%%E / K?%E) al vector de

parametros a optimizar. De esta forma se concluy¢ la serie de etapas que condujo a un conjunto
de valores satisfactorios de la mayoria de los parametros involucrados en el modelo cinético.
A modo de refinamiento, se llevaron a cabo algunos estudios de regresion adicionales. En

primer lugar, se reconsideraron los términos de inhibiciéon del H,. Asi, se incorporé el factor
Y{Iz en el analisis, teniendo en cuenta que el parametro y depende de un conjunto de

coeficientes cinéticos, como lo expresa la ec. (19) del Cap. V, y se volvid a regresionar el

conjunto de parametros. Para el intervalo de valores xu2 empleados, los valores extremos que

adquiere Y}'{Z son, aproximadamente, 1.5 y 1.9 . Si bien estos valores se apartan de la

suposicion inicial Y{Iz =1, los mismos no alcanzan a modificar la cualidad del ajuste global del

modelo a los datos experimentales.

También se realizaron ensayos de sensibilidad considerando diferentes juegos de valores

de los parametros a, B, Kf_fz , concluyéndose que la mejor opcidn resulta mantener la suposicion
inicial DENmy = Y8&,= YP,=1.

Aun cuando los ensayos testigos discutidos en la seccion anterior indicaron una adecuada
homogeneidad de las distintas muestras de catalizador, se consideré oportuno confirmar esta
condicion sobre los propios resultados empleados para la regresion. A tal fin, se incluyeron como
parametros adicionales a optimizar coeficientes de actividad a. para cada ensayo, que operan
como un factor para todas las expresiones de velocidad intrinsecas. La maxima relacion
resultante entre tales coeficientes de actividad resulté 1.07, lo que ratifica una satisfactoria
homogeneidad del comportamiento evidenciado por las muestras de catalizador.
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Un ultimo detalle en el procedimiento de regresion concierne al término de inhibicion de
los hidrocarburos definido en la ec.(6). Como fuera discutido, esta es la forma efectiva que
asume el término de inhibicion, aun al nivel mas bajo de concentracion de insaturados resultante
en las mezclas reactivas. Sin embargo, a altos tiempos de reaccidon, cuando solamente quedan
cantidades muy bajas de insaturados, la cantidad de H; disuelto resulta suficiente para hidrogenar
a todos los insaturados en el interior del catalizador. Cuantitativamente esto ocurre cuando xyz >
Xin (Duc/Dhz ), con xi, representando la totalidad de dobles ligaduras. En estas condiciones el
existente régimen limite permite reducir esencialmente a cero la concentracion de todos los
insaturados, lo que hace que DEN,gg también asuma valores tan bajos como para inestabilizar e
procedimiento numérico empleado en el interior del catalizador (Cap. VI). Para evitar este

problema, se redefinio DENgg en la forma

K, K& K3

_ ad BE {BE

DEN g = V¥ + yigg +—o> YBp +— YepE +—ar YiBE (7)
KiBE KiBE KiBE

donde se fijo v**=10° Valores significativamente mas elevados de v** (por ejemplo, 107
ocasionaron un deterioro en el ajuste del modelo, dado que modifican el sentido fisico de
DEN,g:. Valores menores (por ejemplo, 107 ) no introducen ninguna variacién sobre los

resultados.

VII-23



Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacién selectiva de una mezcla de 1,3-Butadieno — 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo VII. Ajuste y comportamiento del modelo cinético.

5. RESULTADOS DEL AJUSTE DEL MODELO CINETICO

Conforme a las conclusiones descriptas en la seccion anterior, el modelo cinético

desarrollado en el Cap. V resulta modificado segun se detalla en la Tabla 2.

Tabla 2: Expresiones cinéticas modificadas.

ad d ad d ad d
_ k, (KBD/KfBE) YBD YH2 :kz (Kgp /K?BE)yBD Yuo _ ky (Kpp /K?BE) YBD YH2

Ul P L
DEN, g¢ DEN, g DEN, g
Il f [ ]
1 kg YiBe YH2 . k7 Y2 YeBE
L= ket fy = | ViBE T
Tpp ) DEN g DENjgg Yp lc ]
d d i ]
. ks (Kope /Kige )Yepe Yio kg VY y YBE
s = = IBE ~
Y eq
DEN g Yip DENge Ty 1t
ad d d d i
kg (Kopg /Kipe) Yipe Y2 kg (K2BE /Kige) VY2 YtBE
= ; = » YeBE "o
DENgg Yy DEN;gr Ypp | K
Kad Kad
ad BD 2BE
DENgg =v" +yigg +——¥ap +——(YeBE TYiBE): Yip =147 Y,
1BE 1BE

Se reiteran las relaciones de dependencia entre los parametros,

k5k8_ k_kSkB

ks i
4= ) 6

Y= — (8)
ko (1+k,/kg )+k, /K2 kg

Ademas, como se describiera precedentemente, se fijo v**=10".
Los parametros a ajustar son aquellos que se listan en la Tabla 3 junto a sus valores
optimos e intervalos de confianza resultantes del procedimiento de regresion descripto en la

seccion 4. También se indican en la Tabla 3 los valores resultantes de los parametros

dependientes (ecs. 8).
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Tabla 3: Valores 6ptimos de los parametros cinéticos a 40 °C; [k]= mol/(kgcapa activa S)

ki =633 +4.45 ki, =14.8 +9.80 k7 =245+031
k;=15.87 +1.01 ks =643 +7.03 kg = 3.25 + 0.408

k3 =325 +267 ko =2.03 +0.251
Kip/Ka, =631 + 498 K. /K. =0335 +£0.0586

A partir de las ecuaciones (8): k; = 103; ke=31.1; v=17.0

Con los valores de la Tabla 3, el modelo cinético reducido segun la Tabla 2 resulta
totalmente especificado a 40 °C.

Caben comentar tres aspectos considerados de relevancia respecto al ajuste del modelo
cinético: la cualidad con la que el modelo ajusta las observaciones experimentales, la
significacion de los valores obtenidos para los parametros y el comportamiento en el interior de
la pastilla de catalizador, es decir los perfiles internos de concentracion. Estos aspectos seran
considerados a continuacion en el orden expuesto. A fin de comentar los dos primeros aspectos
cabe adelantar la conclusion que el presente analisis confirma la existencia del régimen limite, es
decir que la capa activa del catalizador se comporta como un medio semi-infinito en las

condiciones de trabajo.

Prediccion del modelo vs. resultados experimentales

La evolucion de la composicion en los cuatro ensayos experimentales segun resulta del
modelo ajustado se representa por las curvas continuas en las Figuras 3a,b,c y 4 a,b para todos
los hidrocarburos que participan en el sistema de reacciones.

La apreciacion visual en dichas figuras revela que el ajuste obtenido es, en general,
altamente satisfactoro.

El error relativo global que se obtiene de promediar los errores individuales,

Ee = | x}’ff (ty )% (ty )| / xj’ff (t, ), sobre todas las especies (j), tiempos de reaccion () y

ensayos (e) resulta £ =13 %. Este valor no puede compararse estrictamente con el error de los

ensayos testigos (seccion 3), que fuera del 12 %. Este ultimo, en adicion al efecto de las distintas
muestras de catalizador y a otros efectos no asignables, incluye pequeiias variaciones en las
condiciones de los distintos ensayos, que fueran considerados como replicados exactos. Por otro
lado, para el error del modelo el efecto de las muestras de catalizador resulta suavizado, dado
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que se introdujo una correccion de actividad para cada muestra, como se describio en la seccion

anterior. Aun con esta salvedad, es razonable considerar que el valor £ = 13 % para el modelo

resulta comparable a la incertidumbre de los propios ensayos.
Los niveles de concentracion de los n-butenos son muy superiores en la experiencia con

1BE inicial (ensayo 4 en la Tabla 1) a los restantes ensayos, por lo que la funcion objetivo

det[Z(P)] (ec. 1) del procedimiento de ajuste resulta especialmente sensible a las diferencias

entre valores observados y predichos de dicho ensayo. En consecuencia, los valores de los
parametros de las hidrogenaciones e isomerizaciones de los n-butenos son fuertemente
condicionados por el ensayo No. 4 y, en efecto, el modelo reproduce en forma muy precisa los
resultados de este ensayo, como se aprecia en la Fig. 4b para la evolucion de los n-butenos y en
la Fig. 4a para el BA (producto de hidrogenacion).

A pesar de la fuerte influencia del ensayo No. 4, los valores de los parametros cinéticos
resultan satisfactorios para simular la evolucion de los n-butenos en los ensayos sin 1BE inicial,
como se desprende de las Figs. 3 b,c,d,e. Los niveles de los n-butenos son alrededor de un orden
de magnitud inferior que en el ensayo No. 4. Teniendo en cuenta la gran diferencia en niveles de
concentracion, resulta significativo para la validez del modelo propuesto el hecho de que el
mismo sea capaz de reproducir los cuatro ensayos en forma adecuada.

No obstante, una apreciacion mas fina del ajuste de la evolucién de los n-butenos en los
ensayos sin 1BE inicial revela un menor nivel de precision que para el caso del ensayo No. 4.
Resulta de interés discutir probables causas que originan tal efecto. Para los ensayos sin 1BE
inicial, las hidrogenaciones e isomerizaciones de los n-butenos tienen lugar solo a tiempos
mayores que t*. Se recuerda que ello responde a la fuerte inhibicion ejercida por el BD. El

modelo cinético reconoce esta condicion a través de un valor convenientemente grande de la
relacion K. /K (= 631, Tabla 3).

Pero en adicion a la correcta estimacion de los parametros cinéticos, es necesario que el
proceso de transporte en el interior de los poros resulte correctamente evaluado para que las
velocidades de reaccion observadas resulten predichas con precision. En particular, para que el

inicio de las reacciones de los n-butenos pueda ser correctamente predicho es necesario disponer

. . * . .« ey, .
de una precisa evaluacion del valor xpp, correspondiente a la condicion de igualdad entre la

capacidad de difusion del BD y la del H; en el interior de los poros. En el Cap. IV se vid que

Xpp = ( D2/ Duc)H pinz ©)

Los coeficientes de difusion fueron evaluados de correlaciones (Cap. IV, seccion 3.2), la
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constante de Henry a partir del modelo para equilibrio liquido-vapor descripto en el Cap. IIl y los

. . L) ‘
valores de py: resultan de las evaluaciones experimentales. En definitiva, el valor xgp resulta

evaluado sin apelar a ningun parametro ajustable. Se comprobo que perturbando algunos de los

valores que definen el valor de ng de forma tal que resulte modificado en alrededor de 20 %

(en rigor, un porcentaje de incertidumbre razonable) se introduce un fuerte efecto en la calidad

del ajuste, demostrando la sensibilidad que sobre los resultados ofrecen los parametros que

*
definen a Xgp.

Por lo tanto, es probable en virtud de lo expuesto que pequefias imprecisiones en los

« * . . . ., . .
valores empleados para definir Xgp hayan resultado de cierta significacion para las diferencias

notadas en la evolucion de los n-butenos en los ensayos sin 1BE inicial.

Con respecto a la evolucion del BD, el modelo ajusta muy bien el comportamiento
experimental para los cuatro ensayos.

Las unicas discrepancias de cierta significacion se presentan a bajas concentraciones de
BD (menores que el 0.1 %). Este rango de valores resulta de considerable interés para los
procesos de hidrogenacion selectiva de BD. En este rango la cantidad de valores experimentales
disponibles es relativamente baja y probablemente exista un mayor error relativo en el analisis
experimental. También es cierto que dichos puntos experimentales resultan con poco peso en la
funcion objetivo, circunstancia desfavorable para alcanzar el ajuste apropiado del modelo.

Resulta interesante analizar qué parametros podrian contribuir al mejor ajuste en la region
de bajos valores de xpp. De no ser demasiado elevado, el valor de la relacion K& /K. puede

resultar de significacion. Se observa en la Tabla 3 que el valor ajustado para esta relacion tiene
un amplio intervalo de confianza, por lo que la misma resulta pasible de un mejor ajuste,
mediante la incorporacién de informacion experimental adicional. También se destaca que en la
region de bajos xpp la capacidad de difusion del H, normalmente superara a la del BD (t>t*), por
lo que el consumo de H, por parte de los n-butenos (especialmente del 1BE) incide sobre el
perfil de H; en el interior del catalizador y a la postre afecta al consumo de BD. De esta manera,
los parametros de las reacciones de consumo de los n-butenos y los coeficientes de difusion
también afectan, en definitiva, a la prediccion del consumo de BD.

Como conclusion, resulta que para alcanzar un mayor refinamiento en la regiéon de bajas
concentraciones de BD es necesario incorporar informacion experimental adicional. A tal efecto
se debe operar con menores masas de catalizador, para realizar un correcto muestreo, y ajustar el

procedimiento analitico de manera de medir con precision la concentracion de BD a los menores
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niveles posibles, siendo deseable alcanzar el orden de los 10 ppm.
Significacion de la estimacion de los parametros

De los ocho coeficientes cinéticos ajustados en forma directa, seis de ellos (k; , ks, ks, k7,
kg v ko) presentan limites de confianza de alrededor del 10 %. Este nivel de precision resulta
totalmente satisfactorio y sugiere simultaneamente que,

- los ensayos experimentales resultaron coherentes y con errores experimentales aceptables,
- las reacciones correspondientes a tales coeficientes cinéticos no son superfluas,
- el modelo cinético planteado para tales reacciones es adecuado.

También resulta digno de destacar que a pesar del efecto adverso que las limitaciones
difusionales ejercen sobre la calidad de las estimaciones de los parametros cinéticos, segun se
discutiera con amplitud en el Cap. V, los ensayos experimentales realizados resultan aptos para
alcanzar un buen nivel de precision en las estimaciones. Sin duda, esto es posible debido al
abundante volumen de informacion que se logra en cada ensayo con el sistema discontinuo
empleado en este trabajo.

De los restantes dos coeficientes cinéticos, k, (hidrogenacion de BD a ¢cBE) presenta un 17
% de incertidumbre. Este valor es aun aceptable y resulta mas elevado que k; y ks debido al
hecho de que el cBE es el producto minoritario de hidrogenacion del BD (con una participacion
de alrededor del 5 %). Con referencia al proceso de purificacion de 1BE, no resulta mayormente

importante alcanzar una mejor precision para este parametro desde el punto de vista practico.
El coeficiente k; ofrece una incertidumbre muy alta. Esto admite una clara explicacién

puesto que la hidrogenacion de 1BE, conforme al modelo presentado, tiene lugar en forma
dominante a través del intermediario 2-butilico (Cap. V). Del esquema de la Tabla 3 vemos que

el coeficiente global k4 para la hidrogenacion de 1BE, definido como

kI]
ky=Kk} +T4
YH2

resulta, con los valores de la Tabla 3, ks = 14.8 + 103/(1+17 Vyu2) mol/(kg s). El maximo valor
de yu2 en los ensayos realizados es alrededor de 0.003, con lo que k4 = 68 mol/(kg s) . Aln este
minimo valor de ks, resulta considerablemente mayor que k;. Se concluye que la incertidumbre
en la estimacion de k. no resulta significativa en términos practicos.

La relacion K%,./K5. es determinada con un aceptable nivel de confianza para fines

practicos, 17.5 %. El valor modal reportado en la Tabla 3 indica que el 1BE se adsorbe mas
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fuertemente que los 2-butenos, pero la diferencia no es tal como para excluirlos de la superficie

catalitica. La capacidad de hidrogenacion del cBE y del tBE pueden compararse directamente

con la del 1BE analizando, de acuerdo a la Tabla 2, los valores de los productos ks( K3, /KX )y

ke( K35z /Kisz ) con los de ks definidos previamente. Para el valor minimo evaluado, ks = 68
mol/(kg s), la velocidad especifica de hidrogenacion del 1BE resulta aproximadamente tres veces
la del cBE y seis veces la del tBE. Estos resultados son compatibles con informacion de
bibliografia (Derrien, 1986) y con los valores empleados en los capitulos 1 y 2, donde se
analizara el proceso de hidrogenacion total de insaturados y la relativa lentitud de las
hidrogenaciones de los 2-butenos resultara muy significativa.

Cabe destacar que la caracterizacion cuantitativa de las reacciones de hidrogenacion de los

2-butenos y la isomerizacion entre ellos (definidas por los parametros ks, ke, ko, y K3 /K5 ) ha
sido lograda satisfactoriamente, aun cuando estos componentes no hayan sido incorporados en la
mezcla inicial (excepto 1BE en el ensayo No. 4). No obstante, queda como elemento a

discriminar la relacion de las capacidades relativas de adsorcion (K;':‘};E/KtBE ), lo cual si

requeriria de ensayos adicionales con presencia tnica de los 2-butenos.

La relacion de constantes de adsorcion (K3 /K:5 ) resulta de singular importancia para el
proceso de hidrogenacion selectiva de BD. El elevado valor obtenido (Tabla 3) indica que esta
relacion es lo suficientemente alta como para impedir las reacciones de los n-butenos en
presencia de cantidades apreciables de BD, supuesto que no exista H; en exceso (debido a las
resistencias difusionales), tal como revela la evidencia experimental.

Sin embargo, la amplia region de confianza para (Ki,/K . ) sugiere que los ensayos no

permitieron precisar su valor. A este fin, como se discutiera en la sub-seccion anterior, es
necesario incorporar ensayos adicionales que pongan de manifiesto la evolucion de BD a bajos

valores Xgp.

Finalmente, se recuerda que el proceso de regresion (seccion 4) permiti0 asignar
DENy, = Ypo= YEIZ = 1 y reducir el modelo cinético conforme a la Tabla 2. Ello implica que
los niveles de saturacion del H; en los ensayos no fueron altos como para poner de manifiesto el
valor de los parametros o, By Kjj,. Ensayos con mayores presiones parciales de H, serian

necesarios para posibilitar su evaluacion. Los mismos resultarian de significacion para completar
la caracterizacion cinética, aunque de menor importancia desde un punto de vista practico por el

deterioro de la selectividad cuando se incrementan los valores de pua.
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Las restricciones difusionales

Los valores de los parametros cinéticos ajustados permiten describir los perfiles de
concentracion que tienen lugar en la capa activa del catalizador en el transcurso de todos los

ensayos realizados, de acuerdo al modelo de transporte planteado en el Cap. V.

X % f 0.25
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Figura 5a: Perfiles de concentracion en el interior de la capa activa.
Instancia del ensayo No.1 cuando t < t*.

En la Fig. 5a se grafican los perfiles obtenidos para una instancia del ensayo No.1 cuando
aun se cumple que t<t* | es decir, cuando el BD estd aun en exceso respecto al H, . Las unicas
reacciones que tienen lugar son las del BD, en una region muy proxima a la superficie, por lo
que los n-butenos actuan solo como productos de reaccion, al resultar su adsorcion inhibida por
el BD. El factor de efectividad para el consumo neto de BD, evaluado respecto a las condiciones
en el seno de la corriente, resulta ngp = 6.24 1072,

La Fig. 5b ilustra una situacion del ensayo No. 3 cuando el xgp ha disminuido lo suficiente
como para que t>t* El BD se extingue rapidamente (npp = 5.06 10?) y el H; en exceso provoca

el consumo de 1BE. Se observa que las reacciones del 1BE resultan lo suficientemente rapidas
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como para que se lleven a cabo en una extension reducida del interior de la pastilla. El balance
para el 1BE conduce a una produccion neta del mismo (a causa de su generacion a expensas del
BD), razon por la cual se genera un maximo en su perfil. El factor de efectividad para la
produccion neta de 1BE resulta npg = 1.28 102, La menor reactividad de los 2-butenos frente al
1BE y la mayor concentracion de éste en la superficie hacen que el ¢cBE y el tBE esencialmente

oficien solo como productos de las reacciones del BD y del 1BE.

Xj%
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Figura Sb: Perfiles de concentracion en el interior de la capa activa.
Instancia del ensayo No.3 cuando t > t*,

La Fig. 6a muestra perfiles de concentracion de los n-butenos en el ensayo No. 4 para un
tiempo alto de reaccion para el cual el BD se encuentra totaimente extinguido y el 1BE alcanzo
también un elevado grado de conversion. En tales condiciones el tBE resulta el insaturado con
mayor concentracion y el H; disponible se encuentra en exceso como para hidrogenar
completamente a los tres n-butenos en el interior del catalizador. Todas las reacciones de
hidrogenacion e isomerizacion de los n-butenos tienen lugar simultineamente en forma
apreciable, debido a que la concentracion de 1BE no es suficientemente alta como para ejercer

un efecto inhibidor importante sobre los 2-butenos. Vemos también que la zona de reaccion esta

VII-31



Parte II: Estudio cinético de la hidrogenacion selectiva de una mezcla de 1.3-Butadieno - 1-Buteno en fase liquida.
Capitulo VII. Ajuste y comportamiento del modelo cinético.

limitada a una pequefia fraccion del espesor de capa activa.
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Figura 6a: Perfiles de concentracion en el interior de la capa activa.
Instancia del ensayo No.4 cuando el BD se ha extinguido.

Aunque la Fig. 6a permite apreciar que existe un consumo neto de los tres isdmeros, existe
una importante distorsion debido a los efectos difusionales, que no resulta claramente revelada
por los perfiles. El IBE no ofrece otro comentario que no sea el bajo factor de efectividad para
su consumo, Mg = 3.24 102, En cambio, para la composicion del seno del liquido, el cBE debe
producirse en forma neta, aunque con una baja velocidad (es decir, se encuentra casi balanceada
su produccion a partir de 1BE con su 1somerizacion a tBE y su hidrogenacion). Debido a que el
1BE se consume rapidamente cerca de la superficie, se produce paralelamente un desbalance
para el cBE que empieza a consumirse en forma neta a una corta distancia de la superficie. Como
resultado, el factor de efectividad para la produccién neta de cBE resulta negativo, nepg = -1.37.
Una situacion similar ocurre para el tBE, pero en este caso su velocidad de consumo resulta
ligeramente positiva para la composicion en el seno del liquido. El factor de efectividad para su

consumo resulta ngg = 0.86.
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Figura 6b: Perfiles de concentracion en el interior de la capa activa.
Ensayo No. 4, t =0.

El ultimo ejemplo considerado es el de la Fig. 6b, para el instante inicial del ensayo 4. En

. . * . - . . . s -
estas condiciones ya fue comentado que se cumple xgpo # Xgp. Si la inhibicion que ejerce el

BD sobre el 1BE fuera perfecta se tendria que verificar que el H, se extingue en el mismo punto
que el BD y el 1BE no alcanzaria a reaccionar. Sin embargo, en este ensayo la concentracion de
1BE inicial es tan alta que el alejamiento de la situacion ideal se pone de manifiesto. Cuando ygp

decae hasta aproximadamente 0.2 % (casi a un quinto de su valor en la superficie), la fuerza de
adsorcion del 1BE respecto a la del BD empieza a resultar importante (K?%E /KaBdD) (Y1BE/YBD) =

(1/631)*(0.15/0.002) = 0.12 y el 1BE ya puede competir significativamente con el BD. Como
resultado, el H, es parcialmente consumido por el 1BE y el BD no alcanza a consumirse
completamente. Pese a que tienen lugar, las reacciones de consumo del 1BE resultan largamente
inhibidas por la presencia de BD y su velocidad promedio (observable) de produccion neta
resulta positiva, como consecuencia.

Cabe acotar que en la Fig. 6b resulta un consumo de 1BE apreciable hasta posiciones en el

interior del catalizador (digamos z=0.3) para las cuales la fraccion molar de H; ha disminuido a
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valores muy bajos (esencialmente nulos en la escala del grafico). En esta region resultan
gravitantes las reacciones de isomerizacion del 1BE, que debido a su dependencia con VY2
resultan apreciables atiin a muy bajos valores de yu».

Para todas las condiciones correspondientes a los cuatro ensayos analizados se comprobo
que las reacciones tienen lugar en el denominado régimen limite, tal como lo sefialan los
ejemplos considerados en esta subseccidon. Como se analizara en el Cap. V , esta condicion
operativa implica que las estimaciones de todos los coeficientes cinéticos resultan directamente
afectados por el valor asignado a la tortuosidad t del medio poroso, de forma tal que los
parametros implicitamente ajustados son los productos (kit). Vale recordar que el valor adoptado
es 1=1.52 (seccion 4 del Cap. V), por lo que los valores de los k; informados en la Tabla 3
resultan sujetos a dicho valor. Por otro lado, enfatizamos que las relaciones entre los coeficientes
cinéticos no son afectados por Ty, como se analizara en el Cap. V, tampoco son afectados los
parametros de adsorcion. En consecuencia, los valores estimados para las relaciones

(K% /K3 ) y (K&, /K. ) en la Tabla 3 son independientes de 1.

Tal como fuera descripto en los Caps. V y VI, el modelo de transporte planteado incluye
las resistencias a la transferencia de materia entre la corriente liquida y la superficie del
catalizador, aun cuando el analisis preliminar sobre el efecto de tal limitacion indicara solo una
modesta influencia (seccion 3.2 del Cap. IV). Los coeficientes de transferencia fueron evaluados
mediante la expresion (6) del Cap. IV. Para todas las condiciones experimentales del presente
conjunto de ensayos se encontré que, efectivamente, la influencia del transporte externo es de
baja significacion. Las maximas diferencias encontradas para las velocidades de reaccion

observables al considerar o no los efectos externos son de alrededor del 10 %.
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6. CONCLUSIONES

Las conclusiones mas relevantes de este capitulo pueden mencionarse en relacion a los
objetivos enunciados en la Introduccion.

El analisis de los replicados del conjunto de ensayos presentados en este capitulo reveld
que los datos obtenibles mediante el procedimiento experimental adoptado (Cap.III) resultan
reproducibles y con un nivel de error aceptable para su interpretacion cuantitativa.

Los criterios y herramientas computacionales empleadas para llevar a cabo la regresion de
los datos experimentales fueron efectivos en el sentido que permitieron determinar los valores
optimos de los parametros cinéticos con confiabilidad. Sin embargo, esta tarea no pudo
cumplirse en una sola instancia, a pesar del esfuerzo realizado en determinar un conjunto
adecuado de valores iniciales de prueba. La complejidad del sistema y el considerable nimero de
parametros involucrados contribuyeron en este aspecto. Se debio apelar a una secuencia de
etapas involucrando subconjuntos del cuerpo de datos experimentales disponibles y versiones
simplificadas del modelo cinético. Una vez alcanzado una buena aproximacion a los valores
optimos, se pudo proceder al ajuste simultaneo de todos los parametros relevantes sobre el
conjunto completo de datos.

Se comprobo la aptitud del modelo cinético propuesto para interpretar cuantitativamente
los resultados obtenidos. El ajuste de los parametros cinéticos permitié reproducir el conjunto de
datos experimentales con un error relativo promedio del 13 %. Ninguna region de composicion
cubierta durante las evoluciones de los ensayos experimentales resultd con alguna desviacion
sistematica que indicara una deficiencia estructural del modelo. El hecho de que el modelo
alcance a interpretar cuantitativamente bien los resultados experimentales constituye a su vez
una evidencia adicional de la confiabilidad del procedimiento experimental.

Se avanzo significativamente en la estimacion del conjunto de parametros del modelo
cinético propuesto. De los catorce parametros que resultan en la practica ajustables
independientemente se alcanzé a estimar diez. De los ocho coeficientes cinéticos estimables
independientemente seis de ellos pudieron ajustarse con estrechos limites de confianza, de
alrededor del 10 %. Un coeficiente cinético (hidrogenacion de BD a cBE) resultdo con una
incertidumbre aun aceptable, 17 %. El restante, correspondiente a la hidrogenacion del radical 1-
butilico (Cap. V) resulté con un amplio limite de confianza, aunque en la practica no reporta
mayor importancia, porque dicha ruta presenta una escasa contribucion para la hidrogenacion del

1BE.
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La relacion de constantes de adsorcion entre los 2-butenos y el 1BE resulto
satisfactoriamente evaluada, mientras que el altimo parametro ajustado, la relacion de constantes
de adsorcion entre el BD y el 1BE presentd un amplio intervalo de confianza, constituyendo la
falencia de mayor significacion.

El conjunto de datos experimentales no permitié ajustar la relacion de constantes de
adsorcion entre el cBE y el tBE, ni los parametros que definen los términos de inhibicion del Hj.

Teniendo en cuenta las condiciones a las que se llevo a cabo el conjunto de ensayos
experimentales, los resultados de su regresion, y considerando también la significacion practica
para un proceso de hidrogenacion selectiva de BD, a fin de completar la caracterizacion
cuantitativa del modelo cinético resultan deseables experiencias adicionales en las siguientes

condiciones, listadas en orden de prioridad:

a diferentes temperaturas (tentativamente entre 20 y 50 °C)
- poniendo de manifiesto bajas concentraciones de BD (que permitan analizar su consumo en
el rango entre 10 y 100 ppm)

- a mayores presiones parciales de H; (hasta 10 atm serian justificables)
- con cBE y tBE como unicos componentes insaturados

El analisis llevado a cabo permitid confirmar la existencia de importantes restricciones
difusionales en el interior de la pastilla, resultando que para todas las condiciones ensayadas el
proceso de reaccion y difusion tiene lugar bajo el régimen limite (la capa activa se comporta
como un medio semi-infinito). En contraposicion, las limitaciones externas resultaron de baja
significacion, circunstancia promovida por las altas velocidades de recirculacion a las que se

llevan a cabo los ensayos experimentales.
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VIII CONCLUSIONES GENERALES

En el desarrollo del trabajo de esta tesis resultaron claramente definidos diferentes
aspectos que merecen ser enfatizados como conclusiones generales. A fin de comentar de
manera sumaria tales conclusiones, podemos dividirlas en dos grupos.

Por un lado, consideraremos aquellos aspectos derivados del desarrollo del trabajo y del
analisis de los resultados que ofrecen valor metodologico y pueden resultar de interés no solo en
sistemas de reaccion intimamente ligados a la purificacion de cortes esencialmente de Ci, a
través de la hidrogenacion catalitica, sino también para otros estudios de cinética catalitica. Los
agruparemos como Conclusiones Metodologicas.

En segundo lugar, mencionaremos aquellas conclusiones que han permitido satisfacer, al
menos en una significativa proporcién, los objetivos especificos enunciados para este trabajo,
esto es, el estudio de la purificacion de corrientes Cs-C4 destinadas a propelentes mediante la
hidrogenacion total de insaturados (Parte I) y del comportamiento cinético de catalizadores
comerciales en base a Pd sobre la hidrogenacion de 1,3-butadieno en presencia de n-butenos
(Parte II). Las mismas se describiran como Conclusiones FEspecificas.

En cada uno de estos dos grupos se debe reconocer la presentacion general de la Tesis en
Parte 1 y Parte II, particularmente al considerar las Conclusiones Especificas, en cambio
numerosos aspectos metodologicos, son comunes a ambas partes de la Tesis, esencialmente en
cuanto al estudio experimental y regresion de los datos experimentales, en consecuencia en las

Conclusiones Metodologicas no se acentuara la identificacion sobre cada parte de la Tesis.
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1. CONCLUSIONES METODOLOGICAS

PARTE 1

- Desarrollo de un modelo matematico de reactor de lecho fijo con flujo bifasico ascendente
Luego de una rigurosa discusion sobre la eleccion del tipo de reactor y su modo de
operacion se focalizo la tarea de plantear el modelo matematico del mismo. Con este fin se
realizd una detallada evaluacion de los aspectos que efectivamente tendrian incidencia en la
performance del reactor. El modelo de reactor finalmente adoptado considera flujo piston para
ambas fases fluidas, las etapas de transporte significativas para el sistema estudiado, la variacion
de presion y temperatura a lo largo del lecho y la posible vaporizacion de la fase liquida debido
al calor liberado por la reaccion. Las velocidades de reaccion son valores efectivos, de acuerdo a
la informacion experimental obtenida. Finalmente se seleccioné un procedimiento para la
resolucion de las ecuaciones del modelo y se incorporaron parametros fluidodinamicos y de
transporte obtenidos de la bibliografia. De esta forma, se alcanzo el desarrollo de una
herramienta valiosa para analizar el funcionamiento de un reactor de lecho fijo con flujo bifasico

ascendente.

PARTE 11

- Adopcion del sistema de reaccion experimental
Se alcanzo la conclusion de que el uso de un sistema con recirculacion y lecho catalitico
(con pastillas en su tamafio original) externo al tanque agitado (empleado como reservorio y para
saturacion de hidrogeno) era el mas adecuado para llevar a cabo las experiencias.
Las ventajas de este sistema frente a los otros ensayados (catalizador molido en
suspension, sistema “slurry”, y el uso de canastas rotatorias en el tanque agitado) resultan de:
¢ la elevada actividad de los catalizadores (promoviendo fuertes efectos difusionales en la
capa activa del catalizador y también la posibilidad de significativas resistencias entre el
- liquido y la superficie externa si el sistema experimental no esta bien concebido),
o necesidad de vigorosa agitacion para mantener la solucion saturada con hidrogeno (que
ocasiona la generacion y adhesion de polvo catalitico en el cabezal del tanque en el caso
del slurry) y

e la heterogeneidad del catalizador “egg-shell” (que genera incertidumbre en la
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configuracion de las particulas resultante de moliendas de tamafio intermedio).

- Uniformidad de composicion y efectos de transporte externos minimizados
Se comprobd, mediante la realizacion de experiencias especificas y/o estimaciones basadas en
correlaciones confiables de bibliografia que, en las condiciones experimentales adoptadas, se
verifica
e saturacion en la solucion y presion parcial esencialmente constante de hidrogeno durante
el transcurso de las experiencias,
e minimas limitaciones al transporte de materia desde la corriente recirculatoria del lecho
fijo hacia la superficie del catalizador,
e ausencia de gradientes de temperatura externo e interno en las pastillas cataliticas,

e uniformidad de composicion entre entrada y salida del lecho catalitico.

Como resultado, las experiencias pudieron interpretarse tal como en un sistema isotérmico con
mezclado perfecto, con la Gnica existencia de resistencias difusionales internas inherentes a las

pastillas de tamafio comercial.

- Evaluacion de velocidades efectivas de reaccion dentro de las pastillas

Se desarrollo una metodologia para la evaluacion de las velocidades de reaccion efectivas
en pastillas de catalizador con fuertes efectos difusionales y reacciones multiples. El sistema
estudiado de hidrogenacion selectiva obedece a estas caracteristicas y la necesidad de contar con
una herramienta eficiente, frente a la reiteracion de dicha evaluacion millares de veces en el
proceso de regresion, promovio esta actividad. El algoritmo, basado en una formulacion integral
de las expresiones de balance sobre una grlla modificada automaticamente en el curso de la
resolucion, demostro su eficiencia en varios ejemplos de prueba y en el curso de la aplicacion de

regresion de los datos experimentales.

- Aplicacion de la técnica de regresion

El modelo cinético desarrollado presenta una importante cantidad de parametros Un
cierto numero de ellos pudo ser estimado con precision y significacion estadistica. Aun cuando el
modelo fuera simplificado, dejando solamente aquellos efectos que a la postre pudieron ser
identificados, el programa de regresion no pudo alcanzar en una sola etapa la solucion correcta,
aun cuando los valores iniciales de prueba fueron re ~nablemente estimados.

Se evidencid, por lo tanto, un elevado imj .cto de las condiciones iniciales para que el
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curso del proceso iterativo de regresion sea exitoso. Esto es debido, indudablemente, al elevado
numero de parametros a determinar.

La estrategia finalmente empleada consistio en una secuencia de etapas de regresion,
empezando con un subconjunto del cuerpo de datos experimentales disponibles y una version
simplificada del modelo cinético, para luego aumentar paulatinamente la cantidad de datos
experimentales incluidos y simultaneamente ir completando el modelo cinético. Una vez
alcanzada una buena aproximacion a los valores optimos, se pudo proceder al ajuste simultaneo

de todos los parametros relevantes sobre el conjunto completo de datos.
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2. CONCLUSIONES ESPECIFICAS
PARTE 1

- Comportamiento del reactor

A partir del esquema de reacciones se verifica que los 2-butenos, cis y trans, que no estan
presentes en la corriente de ingreso al reactor, se originan por hidrogenacion del 1,3-butadieno y
por hidro-isomerizacion del 1-buteno. La formacion de estas sustancias es muy importante
porque son las reacciones de hidrogenacion mas lentas, especialmente la del trans 2-buteno, lo
que provoca que aproximadamente la mitad del lecho esté destinada a su eliminacion.

Se verifica una resistencia significativa al transporte de materia en la interfase liquido-
vapor del lado del liquido. Esta es la resistencia externa a la pastilla mas importante y tiene un
fuerte impacto sobre la masa de catalizador requerida, al limitar el acceso de H; a la superficie
del catalizador, disminuyendo las velocidades de hidrogenacion. Sin embargo, dado que las
velocidades de isomerizacion del 1-buteno son de orden cero en Hj, no se ven afectadas por las
limitaciones al transporte de H,, lo que favorece la isomerizacion del 1-buteno a 2-butenos en
lugar de su hidrogenacion a n-butano, con el inconveniente que significa generar una sustancia
que es lenta para ser eliminada.

La volatilidad de los hidrocarburos es de una importancia esencial y, probablemente, el
aspecto mas distintivo del sistema. Las reacciones son mayoritariamente de hidrogenacion, y por
lo tanto exotérmicas, y a pesar de operarse en un lecho adiabatico, el calor liberado por reaccion
es empleado solo parcialmente en la elevacion de temperatura. Una parte significativa del mismo
provoca la volatilizacion de los hidrocarburos, lo cual disminuye la fraccion molar de H; en fase
vapor y, por lo tanto, la fraccion molar del mismo en la superficie del catalizador. Esto afecta el
comportamiento del sistema tanto por el impacto directo sobre la velocidad de reaccion como

por una modificacion en la selectividad hidrogenacion/isomerizacion del 1-buteno.

- Influencia de la modificacion en las condiciones de trabajo del reactor
Se analizo la influencia de modificar variables operativas como caudal de H,, presion de
trabajo y temperatura, asi como la composicion de la alimentacion al reactor.
El analisis del funcionamiento del reactor sefialado precedentemente permitid
comprender y explicar los resultados numéricos obtenidos al realizar cada modificacion en las

condiciones de trabajo del reactor.
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Un aumento de la presion de trabajo o del caudal de H; claramente mejora la performance
del reactor, al permitir un mayor nivel de la fraccion molar de H; en la superficie del catalizador,
lo cual aumenta la velocidad de hidrogenacion y mejora la relacion hidrogenacion/isomerizacion
del 1-buteno, produciendo un impacto directo en la disminucion de la masa de catalizador
requerida para una conversion fija.

La influencia de la variacion de la temperatura de alimentacion, en cambio, no es posible
determinarla "a priori", ya que provoca dos fenomenos que tienen efectos contrapuestos. Por una
parte, aumentan las constantes cinéticas, lo cual es benéfico, pero también aumenta la fraccion de
hidrocarburos volatilizada, lo que disminuye la presion parcial de H; y, como consecuencia, su
fraccion molar en la superficie del catalizador, con los efectos ya comentados. En consecuencia,
un incremento de la temperatura de alimentacion puede resultar favorable o perjudicial al
comportamiento del reactor, existiendo una temperatura de alimentacion Optima. La misma
depende de la energia de activacion de las reacciones involucradas.

De esta forma, variables operativas que son empleadas tipicamente en la mayoria de los
reactores cataliticos, como un aumento de temperatura para compensar la desactivacion del
catalizador, pueden fallar de emplearse en la misma forma en este sistema. En cambio, en este
caso, un incremento en la presion total de operacion o en el caudal molar de H; alimentado, si
puede compensar la pérdida de actividad del catalizador.

Por otra parte, el analisis realizado demostré que, a pesar de mantenerse la cantidad total
de insaturados alimentada, la proporcion de cada uno de los mismos tiene un impacto
significativo sobre el comportamiento del reactor, resultando el propeno el mas beneficioso para

la operacion del reactor y el 1,3-butadieno el mas perjudicial.

PARTE 11

- Los efectos difusionales internos

El analisis cualitativo de un importante cuerpo de resultados experimentales revelé que
los catalizadores comerciales empleados ofrecen una elevada resistencia difusional interna, a
pesar de ser del tipo “egg-shell”. Como fuera luego confirmado en el analisis cuantitativo, la
resistencia difusional resulta de tal magnitud como para que prevalezca el régimen limite, es
decir, los reactivos solo alcanzan a reaccionar en una fraccion de la capa activa, sin alcanzar el
extremo interno de la misma.

Las fuertes limitaciones difusionales se manifestaron en los cuatro catalizadores

comerciales ensayados.
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- La selectividad intrinseca de los catalizad s

A pesar de las resistencias intemas, fue posible inferir cualitativamente el
comportamiento intrinseco de los materiales cataliticos. Ello resulto factible a través de analizar
el curso de las reacciones a distintos niveles de presion parcial de hidrogeno. Las experiencias a
presiones parciales de hidrogeno suficientemente bajas, de manera que el mismo resultara el
reactivo limitante frente al 1,3-butadieno, permitidé concluir que efectivamente el dieno reacciona
en forma altamente selectiva frente a la presencia de 1-buteno y de los 2-butenos, lo que se
origina en su elevada capacidad de adsorcion. Esta es la caracteristica sobresaliente que debe
presentar un catalizador de hidrogenacion selectiva de dienos.

También pudo comprobarse que el 1-buteno, en presencia de hidrogeno y bajo nulas o
muy bajas concentraciones de 1,3-butadieno, reacciona principalmente para hidro-isomerizar a
trans (principalmente) y cis 2-butenos, aunque la hidrogenacion de su doble ligadura también
resulta significativa.

No fueron observadas variaciones del comportamiento descripto para temperaturas entre
30y 40 °C.

Finalmente, pudo concluirse que las hidrogenaciones de los 2-butenos se encuentran en
cierto grado inhibidas por la presencia de 1-buteno (indicando la superior fuerza de adsorcion de
este ultimo), aunque de muy inferior intensidad que la que el propio 1-buteno sufre por parte del
1,3-butadieno.

El hecho de que las mencionadas caracteristicas de selectividad intrinsecas hayan
quedado reveladas aun frente a la presencia de efectos difusionales, resultd un claro indicio de la
factibilidad de llevar a cabo un analisis cuantitativo de los resultados experimentales, intentando

validar un modelo cinético intrinseco y determinar sus parametros.

- Las implicancias en el proceso industrial de obtencion de 1-buteno de alta pureza

Resulta evidente que las limitaciones difusionales afectaran seriamente la selectividad en
un proceso comercial de obtencion de 1-buteno desprovisto de 1,3-butadieno. Esta circunstancia
puede justificarse frente al requerimiento de mantener el catalizador en servicio continuo por el
término de alrededor de uno a tres afios. De esta forma, la elevada actividad inicial permitiria
durante ese lapso compensar la lenta desactivacion producida por depositos carbonosos que, es
conocido, opera sobre catalizadores de Pd en presencia de olefinas.

Se debera establecer una estrategia especial para afrontar la operacion durante el primer

periodo de puesta en servicio del catalizador, a fin de evitar pérdidas sustanciales de 1-buteno.
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La variable operativa esencial resultaria la presion parcial operativa de Hz, que debera ser
reducida a un nivel tal que la hidrogenacion del 1,3-butadieno resulte controlada por la capacidad

de difusion del H; en el interior del catalizador.

- El modelo cinético

Un mecanismo de reaccion catalitico previamente desarrollado para las reacciones de
hidrogenacion e hidro-isomerizacion de n-butenos fue expandido para contemplar las reacciones
de hidrogenacion de 1,3-butadieno. A partir del mismo se derivaron expresiones cinéticas para
las nueve reacciones globales planteadas en el presente estudio. Tal modelo cinético esta basado
en quince etapas elementales que introducen quince parametros posibles de ser ajustados a partir
de las variaciones de composicion observadas en el seno de la fase liquida.

Un analisis preliminar revela que las expresiones de velocidad propuestas resultan
capaces de reflejar cualitativamente las principales caracteristicas cinéticas que fueran

previamente resefiadas.

- El ajuste de los parametros y la bondad del modelo cinético planteado

Se realizd un conjunto de experiencias sobre uno de los catalizadores comerciales
disponibles, especificamente para proceder a su analisis cuantitativo. Se comprobo la aptitud del
modelo cinético propuesto para interpretar los resultados obtenidos. Una vez llevado a cabo el
ajuste de sus parametros cinéticos, el modelo permitié reproducir el conjunto de datos
experimentales con un error relativo promedio del 13%. Ninguna region de composicion cubierta
en el curso de los ensayos experimentales resulté con alguna desviacion sistematica que indicara
una deficiencia estructural del modelo. El hecho de que el modelo alcance a interpretar
cuantitativamente bien los resultados experimentales constituye a su vez una evidencia adicional
de la confiabilidad del procedimiento experimental.

Se avanzo significativamente en la estimacion del conjunto de parametros del modelo
cinético propuesto. De los catorce parametros que resultan en la practica ajustables (se comprobo
que solo las relaciones entre las constantes de adsorcion, en vez de sus valores absolutos,
pueden ser estimadas), se alcanzd a estimar diez. De los ocho coeficientes cinéticos estimables
independientemente, seis de ellos pudieron ajustarse con estrechos limites de confianza, de
alrededor del 10%. Un coeficiente cinético (hidrogenacion de 1,3-butadieno a cis 2-buteno)
result6 con una incertidumbre aun aceptable, 17%. El restante, correspondiente a la
hidrogenacion del radical 1-butilico propuesta en el mecanismo resulté con un amplio limite de

confianza, aunque en la practica no reporta mayor importancia, porque dicha ruta presenta una
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escasa contribucion para la hidrogenacion del 1-buteno.

La relacion de constantes de adsorcion entre los 2-butenos y el 1-buteno resultod
satisfactoriamente evaluada, mientras que el Gltimo parametro ajustado, la relacion de constantes
de adsorcion entre el 1,3-butadieno y el 1-buteno presentd un amplio intervalo de confianza,
constituyendo la falencia de mayor significacion.

Debido a la existencia comprobada del régimen limite en el interior de las pastillas, las
relaciones entre los coeficientes cinéticos y entre las constantes de adsorcion (que definen la
selectividad intrinseca del catalizador), no resultan afectadas por un cierto grado de
incertidumbre acerca de la asignacion de valores a la tortuosidad del medio poroso y al espesor

de capa activa.
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3. SUGERENCIAS PARA LA CONSECUCION DEL PRESENTE ESTUDIO

La consecucion de este estudio se visualiza esencialmente en el estudio de la hidrogenacion
selectiva para purificacion de una corriente rica en 1-buteno.

Teniendo en cuenta las condiciones a las que se llevdo a cabo el conjunto de ensayos
experimentales, los resultados de su regresion y considerando también la significacion practica
para un proceso de hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno, a fin de completar la
caracterizacion cuantitativa del modelo cinético resultan deseables experiencias adicionales en
las siguientes condiciones, listadas en orden de prioridad:

a diferentes temperaturas (tentativamente entre 20 y 50 °C)

- poniendo de manifiesto bajas concentraciones de 1,3-butadieno (que permitan analizar su
consumo en el rango entre 10 y 100 ppm)

- amayores presiones parciales de H, (hasta 10 atm serian justificables)
- concis y trans 2-buteno como unicos componentes insaturados
Una etapa adicional de estudio seria la inclusion de 1-butino en el sistema experimental. Aun
cuando de bibliografia se conoce que el 1-butino es capaz de inhibir aun al 1,3-butadieno, resulta
deseable confirmar si su presencia no ocasionara perdidas adicionales de 1-buteno en el proceso
de purificacion de esta olefina. Adicionalmente, también se reporta que la hidrogenacion de 1-
butino procede mas lentamente que la del 1,3-butadieno, caracteristica que ofrece importancia
para definir la masa total de catalizador necesaria.

Finalmente, los resultados cinéticos obtenidos deberan ser acoplados al simulador
matematico de una planta de produccion de 1-buteno, a fin de establecer condiciones operativas

apropiadas para alcanzar la especificacion de pureza con minimas pérdidas del producto.

VIII-10



Nomenclatura

NOMENCLATURA

av area interfacial por unidad de volumen de lecho, [m™']

Ay area externa de la pastilla, [m?]

At area total de transferencia de las pastillas, [m’]

Bi numero de Biot [=x 1/ D]

C concentracion molar, [mol m™]

C, calor especifico, [J kg K]

<, capacidad de calor total (ec. 33¢ cap.1), [Js' K]

ds diametro de burbuja, [m]

d, diametro hidraulico [=(V,/ Ap) €1/ (1-e1)], [m]

dhe diametro hidraulico basado en la retencién liquida [=vy, dps / [1.5 (1-vy)], [m]
dp diametro de pastilla, [m]

dpe diametro de particula equivalente [= V,/ 6 Ap], [m]

dps diametro de una esfera con igual area superficial que la particula de relleno, [m]
dr diametro interno del reactor, [m]

DENy; funcion de inhibicion para el hidrogeno

DENuc funcion de inhibicidn para los hidrocarburos

Dax coeficiente de dispersion axial, [m® s™']

D difusividad molecular, [m®s™']

D coeficiente de difusion efectivo, [m* s™']

E energia de activacion, [J mol™]

F caudal molar, [mol s™']

Fua(es) valor estequiométrico de Fy , [mol ']

g constante de aceleracion de la gravedad, [m s?]

h coeficiente de transferencia de calor, [W m?K™]

H constante de Henry, [atm™]

Hv entalpia de vaporizacion, [J mol']

k constante cinética por unidad de masa de capa activa, [mol kg's']

k* constante cinética aparente por unidad de masa de catalizador, [mol kg s
k° factor preexponencial de la constante cinética aparente por unidad de masa de

catalizador, [mol kg'l s

K constante de equilibrio liquido-vapor



Nomenclatura

Kad
Ke

Pu2

constante de adsorcion

constante de equilibrio quimico

longitud caracteristica, [m]

caudal molar de la fase liquida, [mol s™']
espesor de la capa activa del catalizador, [m]
masa de catalizador, [kg]

peso molecular, [kg mol’']

numero total de pastillas en el lecho

flujo molar, [mol m? s™']

numero de moles, [mol]

numero de Nusselt [=hdp/A]
presion parcial de hidrogeno, [atm]
presion, [atm]

numero de Peclet [= vs dpe / Da]

numero de Peclet modificado [= Pe (Z1/dp.)]

peso molecular, [kg/kmol]
numero de Prandt [= pc,/ A ]
presion estatica por unidad de longitud de lecho, [atm m™]

caudal extraido para el muestreo de la fase liquida, [ml s™']

caudal recirculatorio, [ml min™]
concentracion modificada para especies no claves p, [mol kg™ s']
calor total de formacion, (ec. 33a cap. 1), [Js']

calor liberado por reaccion por unidad de area, [W m?]

calor total de vaporizacion (ec. 33b cap. 1), [Js™']

velocidad intrinseca de la reaccion i-ésima por unidad de masa de capa activa,
[mol kg s']

velocidad intrinseca de reaccion de la especie j por unidad de masa de capa activa,
[mol kg™ 5]

numero de Reynolds [=vs d, p / p]

velocidad observable de la reaccion i por unidad de masa de catalizador, [mol kg’
1 s"]

velocidad observable neta de consumo de la especie j por unidad de masa de

catalizador, [mol kg s']



Nomenclatura

S seccion de tubo cilindrico, [m’]

Sc numero de Schmidt [=u/p 2]

Sh numero de Sherwood [=x d,/ 2]

t tiempo, [min]

t* tiempo de ensayo correspondiente a la fraccion molar x*pp, [min]

tx tiempo de muestreo de la muestra k-ésima, [min]

T temperatura, [K]

u coordenada dimensional de la pastilla con origen en la superficie, [m]
Vi velocidad de la etapa elemental i-ésima, [mol kg™ s™']

Vg velocidad superficial, [m s']

\% caudal molar de la fase vapor, [mol 5]

Viig volumen total liquido en el sistema con recirculacion, [ml]

Vo volumen de la pastilla catalitica, [m’]

X fraccion molar (sin sub o supraindice indica el seno de la fase liquida)
x;D fraccion molar de BD (calculada segun la ec.10 cap. IV)

X vector de fracciones molares del sistema en el seno de la fase liquida
X fraccion molar total

X espesor de penetracion

X conversion

y fraccion molar en la capa activa de catalizador

Y concentracion modificada de la especie clave k en el nodo j-ésimo, [mol kg s™']
z coordenada adimensional en el interior de la pastilla catalitica

z’ coordenada dimensional en el interior de la pastilla catalitica, [m]

Zy posicion axial del lecho catalitico, [m]

Zt longitud total de lecho catalitico, [m]

[ ] concentracion de especies adsorbidas o de centros activos libres, [mol kg™']

Letras Griegas

a relacion adimensional de coeficientes especificos de etapas elementales (ec.11 del
cap. V)
Ole coeficiente estequiométrico



Nomenclatura

coeficiente especifico de la etapa elemental i-ésima, [s™']
relacion de coeficientes especificos de etapas elementales (Tabla 2 cap. V)

calor de reaccion por hidrogenacion de una doble ligadura, [kJ mol ™ ]

calor de formacion de la especie k, [kJ mol™]

caida de presion por friccion por unidad de longitud de lecho, [atm m™]
salto térmico, [K]

porosidad del catalizador

porosidad del lecho

modulo de Thiele [=1 (% p. / C°; D)*?]

relacion de coeficientes especificos (Tabla 2 y ec.19 cap. V)
factor de efectividad

coeficiente de transferencia de materia, [m s™']

conductividad molecular, [J mol™]

conductividad térmica efectiva, [J mol'l]

velocidad neta de consumo de la especie j en el lecho catalitico, [mol s']
viscosidad, [kg m™ s']

retencion liquida

tiempo ajustado de muestreo (ec. 36 cap. V), [min]

densidad, [kg m™]

masa de catalizador por unidad de volumen de lecho, [kg m™]
densidad del catalizador, [kg m™]

direccion del eje del poro, [m]

tension superficial, [N m™']

coeficiente de tortuosidad

coordenada adimensional en la pastilla catalitica (ec. 26 cap. V)

especie insaturada

Subindices y superindices

condiciones de entrada
1-buteno — cis 2-buteno

1-buteno - trans 2-buteno



Nomenclatura

1BE
2BE
BA
BD
cBE
C3
C4

ent

HC

LS
LV
NC

obs

PA

PE

poro

tBE

<

cis 2-buteno — trans 2-buteno
1-buteno

2-buteno (en conjunto, cBE + tBE)
n-butano

1,3-butadieno

cis 2-buteno

hidrocarburos de tres atomos de carbono
hidrocarburos de cuatro 4tomos de carbono
entrada al lecho catalitico
hidrogeno

hidrocarburos

interfase liquido-vapor

1-ésima reaccion

insaturados totales

especie |

especie clave k

fase liquida o seno de la fase liquida
liquido-solido

liquido-vapor (lado del liquido)
numero de componentes

condicion inicial

valor observado

especie no-clave p

propano

propeno

referido a un fenomeno a nivel del poro del catalizador
superficie externa del catalizador
salida del lecho catalitico

trans 2-buteno

total

fase vapor o seno de la fase vapor

liquido-vapor (del lado del vapor)
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