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1. Introduccién

La purificacion de cortes provenientes de procesos de “cracking” para la obtencion
industrial de 1-Buteno (1BE), requiere la eliminacion por hidrogenacion selectiva catalitica de
las impurezas (dienos y acetilénicos). EI 1BE es empleado como copolimero en la
produccion de polietileno de alta densidad. Reactores cataliticos de lecho fijo con la mezcla
de hidrocarburos e H, fluyendo en co-corriente en flujo ascendente o descendente son la
tecnologia normalmente utilizada a escala industrial [1]. Las temperaturas de operacion van
desde valores ambientes hasta alrededor de 50-60 °C. Las presiones de entre 8 y 20 bar,
son lo suficientemente altas como para mantener los hidrocarburos en fase liquida.
Concentraciones tipicas para el BD y el 1-butino (BY) en estos cortes son de alrededor del
1% molar. Luego de la purificacion catalitica de esta corriente el contenido de diolefinas y
compuestos acetilénicos no debe superar las 20 ppm.

Se ha verificado [2, 3, 4] que existen fuertes resistencias difusionales en el catalizador
comercial, lo cual provoca significativas pérdidas de la sustancia a purificar, 1BE. Los
reactores tipo slurry o moving bed, con pastillas de catalizador lo suficientemente pequefias,
permitirian evitar las restricciones difusionales, pero su aplicacion industrial no es
conveniente debido a la erosién de los equipos, atricion del catalizador y las costosas etapas
de filtracién que serian necesarias.

Si bien en la bibliografia existen numerosos estudios sobre adsorcion estatica e
hidrogenacion selectiva de compuestos insaturados, la mayoria se centraron en los efectos
del tamafo de particula del metal, la distribucién de productos, intermediarios de reaccion,
mecanismos cataliticos, y la influencia de los oligdmeros, promotores y aditivos sobre la
actividad y selectividad de los catalizadores ([5], [6]). Tal como fuera analizado por Alves y
colab. [7], son escasos los estudios en los cuales se reportan expresiones cinéticas y
valores de los parametros de las mismas que sean aplicables al estudio del comportamiento
del reactor industrial.

En el grupo de trabajo se ha logrado caracterizar cinéticamente un catalizador
comercial para el sistema reactivo en estudio ([3], [4], [7]). Las experiencias se llevaron a
cabo empleando pastillas enteras del catalizador comercial. El analisis incluyo el tratamiento
de las restricciones difusionales dentro de la capa activa del catalizador. Dada la importancia



central que tienen los datos cinéticos en el disefio de reactores quimicos a escala industrial
y en la dilucidacién de mecanismos cataliticos, hubiera sido ventajoso obtener los datos de
velocidades de reaccion libres de la influencia de los efectos difusionales. Aunque se
hicieron intentos utilizando un reactor slurry de laboratorio, ya que es considerado como el
sistema mas adecuado para ensayar catalizadores, desafortunadamente problemas
presentados durante la operacion hizo que la opcién fuera descartada [2].

Micro-reactores, reactores de membrana, o reactores monoliticos podrian ser
empleados en el laboratorio para estudiar el sistema reactivo. La pequefa escala en las que
las reacciones se llevan a cabo es la principal ventaja de esta tecnologia, ya que favorecen
los procesos de transferencia. Estos reactores pueden ser incluidos en lo que se ha dado en
denominar ‘"intensificaciéon del proceso". Este término se puede entender como una
estrategia para reducir drasticamente el tamafo de una planta quimica, de 10 a 1000 veces,
para un dado objetivo de produccion [8]. Schmidt [9, 10] y Purnama [11] realizaron estudios
de hidrogenacion selectiva de diferentes compuestos organicos insaturados, demostrando
las ventajas de la intensificacion del proceso, alcanzada a partir de reactores de membrana,
sobre el resto de los reactores convencionales.

En este trabajo se presenta un estudio experimental de actividades y selectividades
obtenidas en dos reactores de laboratorio. EI comportamiento de un reactor de lecho fijo
convencional (RLF), que emplea pastillas enteras del catalizador comercial tipo egg shell en
base Pd, es comparado con un micro-reactor (MR) que fue disefiado y construido
especificamente para ensayar el catalizador comercial. EI mismo emplea el catalizador
comercial molido a un tamafo de particula conveniente.

2. Parte experimental

2.1 Materiales utilizados

Los ensayos cinéticos con el RLF fueron realizados empleando un catalizador
comercial de Pd/Al,O3 del tipo egg-shell, de geometria esférica de 2.34 mm de didmetro, con
un contenido de Pd de 0,2% en peso. EI MR 23
emplea este mismo catalizador comercial el I i el RLF o MR
molido hasta obtener un tamafio de particula
entre 37 y 44 micrones. H; (99.999%), N,
(99.999%) provistos por Linde-AGA. EI 1-
butino: 99.999% y el Propano: 99.999% ipm CcT
provistos por Alphagas. Se emplea como
solvente inerte n-hexano (HPLC 95%) marca
UVE.
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2.2 Unidad de ensayos cinéticos
Bomba de Recirculacidn

En la Fig. 1 se presenta un esquema
simplificado del equipo experimental. ElI CT Contolde Tempertum
mismo opera en forma discontinua para los P Contelde wlecidaddeagitacion
hidrocarburos, con alimentacion continua de
H,. Un vaso con agitacion mecanica de 100 ml Figura 1



de capacidad nominal, aloja el lote de mezcla liquida reactiva, constituida por los
hidrocarburos insaturados e hidrégeno disueltos en el solvente inerte, n-hexano. Una linea
de suministro de H,, cuya presion parcial permanece constante durante la reaccion, permite
saturar la mezcla reactiva. Las reacciones se llevan a cabo alternativamente en los
reactores, MR o RLF, que funcionan externamente al vaso. Una micro- bomba de acople
magnético permite la recirculacion a altos caudales (700 mi/min) de la mezcla reactiva entre
el tanque y el reactor. El sistema cuenta con una consola de control de velocidad de
agitacion y de temperatura. Detalles adicionales del sistema experimental se describen en

[2].
2.2.1 Reactor de lecho fijo (RLF)

El RLF consiste en un tubo de acero inoxidable de 4 mm de diametro interno y 30 cm
de longitud, en cuyo interior se alojan las pastillas esféricas del catalizador comercial en su
tamafio original. Este tubo esta calefaccionado por medio de una camisa por la que circula
agua termostatizada, con el fin de mantener isotérmico el reactor.

2.2.2 Micro-reactor (MR).
Disefios Preeliminares del reactor para la intensificacion del proceso.

Inicialmente se conjeturd con la implementacion de un reactor de flujo a través de una
membrana catalitica. La misma seria fabricada a partir del polvo del catalizador comercial.
Para ello se requeria la molienda y posterior tratamiento térmico por arriba de 1100 °C para
lograr el sinterizado del polvo catalitico. Esta alternativa fue desechada ya que la
temperatura de sinterizacion del Pd es de 450 °C, por lo que el tratamiento térmico implicaria
el crecimiento de las particulas de metal, y por consiguiente se verian modificadas las
propiedades cataliticas originales.

Otra alternativa fue la obtencion de pastillas en forma de discos que fueron elaboradas
por prensado en frio del polvo del catalizador obtenido por molienda, pero la baja
resistencia mecanica de los mismos hizo inviable su utilizacion para la reaccion.

Finalmente un micro-reactor de tipo tubular, con un lecho catalitico de 1 mm de
diametro y 15 mm de longitud, fue ensayado pero el casi nulo caudal alcanzado por la
mezcla reactiva, debido a la elevada pérdida de carga, no aseguraba la operacion tipo
diferencial que seria ventajosa.

Disefio definitivo del MR para la intensificacion del proceso.

En el disefio definitivo del MR el polvo catalitico esta dispuesto en cuatro microlechos
cataliticos, de aproximadamente 45 micrones de altura y 4 cm de diametro cada uno,
separados por discos de membranas de
nylon comercial (0.8 micrones de diametro

de poro) (Ver Fig. 2). Un disco de bronce |
sinterizado de 50 micrones de diametro de
poro, actua como soporte de las membranas ‘*“. : ‘ ." B < Povo Catalfico

y el lecho catalitico. Dos anillos de viton fijan (37-44 pm)
el conjunto de las membranas y los <+— membrana

microlechos al disco de bronce y evitan las S509 4% T
pérdidas de fluido durante la operacion. Este
conjunto de accesorios se encuentra alojado

dentro de un cuerpo formado por dos piezas Figura 2
de bronce maquinadas convenientemente. Una cinta calefactora eléctrica, controlada por un
redstato, permite el mantener constante la temperatura a lo largo del reactor.

Flujo de mezcla reactiva




La caida de presion a través de las membranas de nylon es mucho mas grande que
la caida a través del lecho catalitico. Asi, las variaciones en la longitud del lecho catalitico
tienen minimo efecto sobre la distribucion del flujo en el reactor. La no uniformidad del flujo
conduciria a resultados erréneos. El area de flujo del reactor es lo suficientemente alta como
para minimizar la pérdida de carga y asi obtener los caudales de la mezcla reactiva que
requiere la operacion diferencial del reactor. La simplicidad y bajo costo de la construccién
del MR desarrollado, a partir de materiales disponibles comercialmente, hacen ventajosa su
aplicacion por sobre otras alternativas de fabricacion, como por ejemplo [12].

Método experimental

La reduccién previa del catalizador se realiza de acuerdo a lo recomendado por el
fabricante, temperatura de 100 °C y mezcla reductora de 200ml/min de N, e H, en relacion
1:1 durante 8 hs. A continuaciéon se introduce el n-hexano al tanque y se disuelven las
cantidades deseadas de 1-butino y de ser necesario de propano, ya que es utilizado cuando
se trabaja a baja presiones para poder extraer las muestras liquidas.

Finalmente se conecta la alimentacidon de H,, fijandose de esta manera la presion total
del sistema y se establece la temperatura de operacién. Previo al inicio de las experiencias,
el n-hexano es purificado recirculandolo durante 1 hora a través de un lecho de sacrificio
constituido por pastillas enteras del catalizador previamente reducido. Durante el desarrollo
de los ensayos se procede a extraer muestras de la fase liquida que posteriormente son
analizadas por cromatografia gaseosa. De esta manera se obtienen valores de composicion
en el seno de la fase liquida para cada tiempo de muestreo. La presion parcial de hidrégeno
es monitoreada por medio del analisis de muestras tomadas de la fase gaseosa en un
cromatografo provisto de un detector de conductividad.

3. Resultados y discusion

En la Figura 3 se muestra el esquema global de reacciones. En las Figuras 3 se
presentan dos ensayos realizados con ambos reactores en las mismas condiciones
operativas: presion parcial de hidrogeno de 5 bar y temperatura de 44 °C. Se grafica la
evolucion tipica de la composicion (fracciones molares) de los hidrocarburos en funcién del
tiempo. En ambos reactores se observa que a tiempos cortos de reaccién el (BY) satura la
superficie catalitica, inhibiendo las reacciones de las olefinas, verificandose un orden de
reaccion negativo durante su consumo.

En el ensayo realizado con el MR, Figura 4 cBE
(a), se aprecia que solo cuando el BY
practicamente se extingue, se hace evidente el
consumo de 1BE para producir BA y cis y trans
2-butenos (cBE, tBE) (no representados en las
Figuras). El Criterio de Weisz [13] demostr6é que 1BE BA
no existen resistencias al transporte de materia
dentro de las particulas del catalizador molido.

En el ensayo realizado utilizando el RLF,

Figura 4 (b), el efecto de las fuertes resistencias tBE
difusionales dentro de lacapa activa del
catalizador produce que las reacciones de Figura 3

consumo del 1BE se verifiquen aun cuando se

encuentran cantidades significativas de BY. Esto ocurre porque el BY se convierte en
reactivo limitante y se agota en el interior del catalizador, permitiendo que el 1BE se adsorba
reaccionando con el H,.



Para comparar las actividades entre los reactores se tomara como referencia el tiempo
de reaccién en el cual se consume totalmente el BY. En el MR (masa de catalizador 80 mg)
se requieren solo 30 min., mientras que en el ensayo realizado en el RLF (masa de
catalizador de 250 mg) dicho tiempo es de 120 min. Esto implica velocidades observadas de
consumo de BY 12.5 veces mayores en el MR respecto al RLF.

En las Figuras 5 se presenta la selectividad hacia la formacién de 1BE, expresada
como: S = (X4gE - X1BEO)/ (XBYO - Xgy) en funcién de las ppm de BY para ambos reactores, a

dos presiones parciales de hidrogeno distintas, 5 bar y 1 bar. xige" Y Xay” SON las fracciones
molares iniciales del 1BE y BY. Se aprecia claramente que se alcanza una selectividad
mucho mayor en el MR, particularmente en la zona en que se agota el BY. Asi, cuando el
BY se encuentra practicamente extinguido, mientras en el MR la selectividad alcanzada
para ambas presiones parciales de hidrogeno es mayor al 90%, para el RLF las
selectividades alcanzan valores de 40 y 60 % para presiones parciales de 5 y 3 bar
respectivamente.
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4. Conclusiones

En este trabajo se presenta un estudio de hidrogenacién catalitica selectiva de un corte
C4, empleando un reactor no convencional, MR, y comparando su comportamiento con uno



convencional, RLF. Debido a la ausencia de restricciones difusionales, el MR presenta,
respecto del RLF, un considerable incremento de actividad catalitica,12.5 veces mayor, y de
selectividad, disminuyen las pérdidas de 1BE. Estos indicadores convierten al MR en una
herramienta adecuada para el estudio cinético de catalizadores.

En la continuidad del trabajo se prevé abordar el disefio y fabricacion de un reactor
con flujo a través de membrana catalitica a escala de laboratorio. Para ello se impregnaran
con paladio membranas ceramicas disponibles comercialmente. En una etapa posterior, se
procedera al desarrollo de un simulador de un reactor de membrana catalitica a escala de
produccion industrial. Para ello se contara con la informacion cinética obtenida ya sea de los
ensayos realizados con el MR o del reactor con flujo a través de membrana catalitica.
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