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CAPITULO : 1

1 INTRODUCCION GENERAL

1.1 PRESENTACION DEL TEMA: REACTORES CATALITICOS
ALTERNATIVOS / PROCESS INTENSIFICATION

Dentro de los reactores cataliticos, sin lugar a duda, los mas utilizados son los de lecho
fijo, donde el relleno estd constituido por pastillas de catalizador. Este tipo de reactores
es utilizado en practicamente todas las industrias de procesos continuos. A modo de
ejemplo se puede citar su empleo en la industria petrolera, ya sea empleando una o dos
fases fluidas (Ancheyta, 2011), petroquimica (Vergel y col., 1995), o el tratamiento de
efluentes, también con una (Campesi y col., 2012) o dos (Santiago y col., 2005) fases
fluidas.

Los reactores cataliticos de lecho fijo son versatiles, se pueden emplear practicamente
en cualquier condicién de temperatura y presidn y tienen una caracteristica altamente
favorable, que es su sencillez constructiva. Estas ventajas condujeron a adoptar desde
hace mucho tiempo este tipo de configuracidn, lo cual permitié ganar progresivamente
conocimiento sobre su comportamiento y por lo tanto mejorar su disefio y operacion.
Sin embargo, presentan algunas desventajas intrinsecas significativas. Por ejemplo, el
tamafio y la geometria de la particula son aspectos que el ingeniero debe balancear al
enfrentar un disefio: utilizar particulas de mayor tamafio permite trabajar con baja
pérdida de carga en el lecho, pero suelen ser ineficientes para alcanzar altas velocidades
de reaccion especificas y pueden dar lugar a serios problemas de selectividad cuando se
llevan a cabo sistemas reactivos con reacciones multiples (Froment y col., 2011).
Particulas de forma geométrica conveniente permiten incrementar las velocidades de
reacciOn especificas con bajas pérdidas de carga, pero pueden resultar més costosas y
tener menor resistencia mecanica.

Si bien pueden enumerarse otras desventajas, ocasionalmente propias de sistemas
reactivos especificos, los aspectos mencionados previamente son suficientes para dar
lugar a un campo de continuo desarrollo en el Area de Ingenieria de Reactores, donde se
lleva a cabo la bisqueda de configuraciones alternativas que, en general a costa de un
mayor esfuerzo de desarrollo, permitan alcanzar claros beneficios respecto a la
utilizacién de reactores convencionales de lecho fijo. Este campo de desarrollo puede
identificarse dentro de lo que conceptualmente se denomina como ‘“process
intensification” (PI).

Stankiewicz y Moulijn (2004) sefialan que PI se puede entender de la siguiente forma:
“comprises novel equipment, processing techniques, and process development methods,
that, compared to conventional ones, offer substantial improvements in (bio)chemical
manufacturing and processing”. Asimismo, Raghavan y Reddy (2015) dan una
definicion algo mas detallada para PI: “consisting of development of innovative
apparatuses and techniques that offer drastic improvements in chemical manufacturing
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and processing, substantially decreasing equipment volume, energy consumption, or
waste formation and ultimately leading to cheaper, safer and sustainable technologies.”,
y mencionan un conjunto de principios genéricos que enmarcan el concepto de PL.

Si bien estos autores, al igual que otros sobre PI (Reay y col., 2013) presentan
numerosos ejemplos, algunos ya implementados a nivel industrial y otros en etapas de
desarrollo, para realizar un estudio concreto se deben definir situaciones especificas,
tipo de reactor y sistema reactivo, y, a partir del mismo, determinar condiciones donde
los sistemas alternativos presenten claras ventajas respecto a los convencionales.

Teniendo en cuenta esta situacién, a continuacién se hara una breve revisién sobre el
proceso seleccionado para el estudio, la hidrogenacién selectiva de una corriente de
insaturados, asi como del sistema alternativo, un reactor de membrana catalitica, que se
abordaran en la Tesis.

1.2 GENERALIDADES DE LOS PROCESOS DE
HIDROTRATAMIENTO DE CORTES DE C4s Y ANTECEDENTES
DEL GRUPO DE TRABAJO

El proceso retenido para este estudio es la hidrogenacion selectiva de dienos y
compuestos acetilénicos en cortes de C4s ricos en n-butenos, particularmente destinados
a la produccién de 1-buteno de alta pureza. En este proceso se busca obtener corrientes
libres de estas impurezas atendiendo al uso de los n-butenos como mondmeros en la
produccion de polibutenos y al empleo de 1-buteno como comondémero en la fabricacion
de polietileno lineal de baja densidad. En estos procesos de polimerizacion, la presencia
de dienos y compuestos acetilénicos debe reducirse a cantidades minimas por
requerimientos del proceso. El sistema de reacciones ocurrente se ilustra en la Figura
1.1, donde se ha considerado al 1-butino como el tinico representante de los compuestos
acetilénicos.

El objetivo de la hidrogenacién selectiva es obtener una conversion casi completa de
acetilénicos y dienos (se toma como compuestos representativos el 1-butino y el 1,3-
butadieno) evitando la hidrogenacién de los n-butenos o, en el caso de que la sustancia
valiosa sea solo el 1-buteno, que es el de interés directo en nuestro caso, evitando sus
pérdidas tanto por hidrogenacién (reaccidon 4) como por isomerizacion (reacciones 7 y
8).

La mayoria de las tecnologias comerciales actuales de hidrogenacion selectiva,
particularmente para corrientes de C4s, involucran reactores cataliticos de lecho fijo con
flujo bifasico de vapor y liquido en cocorriente, ascendente o descendente (Derrien,
1986; Vergel y col., 1995; Bressa y col., 1998; McClung y col., 2002).

El empleo de catalizadores de Pd sobre Al,Os, de elevada actividad, permite llevar a
cabo el proceso en condiciones moderadas de presion y temperatura, operando en fase
liquida, lo cual ofrece importantes ventajas. Por un lado, evita los costos de energia
asociados a la evaporacion de la alimentacién liquida y posterior condensacion del
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efluente. Por otra parte, trabajar en fase liquida disminuye la formacién de oligdmeros
sobre la superficie del catalizador (Boitiaux y col., 1985).

BA

A4

BD >tBE

Figura 1.1 Esquema de reaccion propuesto.

Donde:
BD: 1,3-butadieno BE: 1-buteno tBE: trans 2-buteno
BY: 1-butino cBE: cis 2-buteno BA: butano

La selectividad de los catalizadores se basa en la capacidad del Pd de adsorber en forma
preferencial compuestos insaturados. En el caso de las corrientes de C4s, con las
sustancias mencionadas previamente, las fuerzas de adsorcion tienen el siguiente orden:
BY > BD >> n-butenos. Por ello, pequefias concentraciones de BY y BD son suficientes
para saturar los sitios activos, evitando la adsorcion y posterior reaccion de las olefinas.

Sin embargo, la elevada velocidad de las reacciones del proceso puede conducir al
desarrollo de gradientes significativos de concentracién en la pastilla catalitica,
deteriorando severamente la selectividad observada (Alves y col., 2013). Por ello, los
catalizadores comerciales son fabricados con un bajo contenido de metal activo,
concentrado en una delgada capa situada sobre la superficie externa de la pastilla. Estas
caracteristicas fueron observadas en todos los catalizadores comerciales disponibles.
Los mismo presentan capas activas en general menores a 300 um. El contenido de Pd es
variable, pero puede ubicarse entre 0,2 a 0,6 % p/p (Alves y col., 2012).

La operacion se lleva entre 25°C y 65°C, correspondiendo la menor temperatura al
inicio de un ciclo operativo, cuando el catalizador no ha sufrido pricticamente efectos
de desactivacion, y presiones moderadas entre 10 y 20 bar. En tales condiciones, la
mezcla reactiva se compone de una fase liquida, en la cual predominan los C4s, con H;
disuelto, y una fase vapor formada principalmente por H,, pero con una fraccion no
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despreciables de C4s debido a la volatilidad de los mismos. Debido a que las impurezas
que se busca hidrogenar estdn presentes en fracciones molares del orden del 1% las
cantidades alimentadas de H,; son muy bajas respecto a las del conjunto de
hidrocarburos. En consecuencia, la relacién mésica de fase liquida vaporizada no resulta
elevada, motivo por el cual la mayor proporcién de hidrocarburos es transportada en la
fase liquida.

En el Polo Petroquimico de Ensenada hay dos Unidades de Hidrogenacion Selectiva de
cortes C4s, las cuales presentan las caracteristicas descriptas previamente. Las unidades
se diferencian en el sentido del flujo, ya que una opera con el flujo bifasico en
cocorriente descendente y otra con el fluyjo en cocorriente ascendente, en las
caracteristicas del corte alimentado (esencialmente la presencia de isobuteno en el
reactor con flujo ascendente), y en el objetivo final del proceso, ya que en un caso se
busca eliminar impurezas, pero sin importar si varia o no la relacion entre las olefinas,
mientras que en el otro caso (purificacion de BE en el reactor con flujo descendente) se
busca adicionalmente que no se produzca la isomerizacion del BE, por lo que se
requiere un mayor nivel de selectividad.

Detalles adicionales sobre las caracteristicas del proceso y catalizadores empleados en
el mismo pueden encontrarse en numerosos documentos del grupo de trabajo, donde se
concretaron tres Tesis Doctorales realizadas sobre esta tematica (Bressa, 2001; Ardiaca,
2002; Alves, 2009).

Alves y col. (2012) indican que el comportamiento de un conjunto significativo de
catalizadores comerciales de hidrogenacion selectiva es similar. Se ha verificado que si
bien los mismos son intrinsecamente selectivos, existen fuertes restricciones
difusionales, incluso en catalizadores del tipo egg-shell, que deterioran apreciablemente
la selectividad.

En particular el proceso de purificacion de BE en plantas industriales muestra pérdidas
significativas del mismo, que pueden alcanzar hasta el 30 %. La explicacion de este
comportamiento ha sido analizada por Ardiaca (2002), quien explica que debido a las
restricciones difusionales, el reactivo limitante se agota dentro de la zona activa del
catalizador. En la medida en que el reactivo limitante es el hidrogeno no se aprecian las
reacciones de hidrogenacion e isomerizacion de las olefinas porque las impurezas, 1-
butino o 1,3 butadieno, bloquean los sitios activos del catalizador por su mayor
capacidad de adsorcion. Pero conforme se consumen las impurezas a lo largo del
reactor, llega un punto en que las mismas se convierten en el reactivo limitante y, en
consecuencia, hacia el interior de la zona cataliticamente activa hay sitios cataliticos
disponibles para la adsorcion de las olefinas. Dado que el hidrogeno se encuentra en
exceso puede acceder a esas zonas del catalizador, teniendo lugar las reacciones de
hidrogenacion e isomerizacion de las olefinas, particularmente de 1-buteno, provocando
pérdida en la selectividad.

En este contexto, que es el punto de referencia para la busqueda de soluciones, se puede
inferir que el desarrollo de nuevos catalizadores, con una mejor selectividad intrinseca



CAPITULO : 1

que los actualmente disponibles, no constituye una solucion de fondo ya que la
selectividad se ve deteriorada por la influencia de las resistencias al transporte dentro de
las pastillas. La eliminacién de estos problemas de transporte también presenta
inconvenientes adicionales. Por un lado, desarrollar catalizadores con muy baja
actividad, y asi eliminar los problemas asociados a la transferencia de materia, no es una
solucién admisible, porque requeriria reactores de mayor tamafio. Por otro lado, los
reactores tipo slurry, con pastillas de catalizador lo suficientemente pequefas
permitirian evitar las restricciones difusionales, pero su aplicaciéon industrial no es
conveniente debido a las dificultosas etapas de filtracidén que serian necesarias.

En consecuencia, puede concluirse que para mejorar la eficienta del proceso se deben
buscar alternativas innovadoras a los reactores industriales actuales los cuales presentan
problemas relacionados con las resistencias a la transferencia de materia interna o
problemas para separar el catalizador. Utilizando los conceptos de Pl se pueden
encontrar alternativas que permitan superar las dificultades de los procesos existentes
establecidos a nivel industrial. Dentro de las alternativas posibles existen distintos
conceptos explorados como el uso de monolitos (Méndez F. J. y col., 2017) pero los
sistemas mas promisorios son los reactores de membranas (Lambert y Gonzalez, 1998).

1.3 REACTORES DE MEMBRANA - FLOW-THROUGH

La utilizacién de membranas en la industria de procesos, y el estudio de nuevos
desarrollos que las emplean, se ha incrementado apreciablemente producto de la
posibilidad de nuevos avances en el drea de materiales y de la aplicacién de los
conceptos de PI (Piemonte y col., 2013). En particular la busqueda de alternativas en el
area de Ingenieria de Reactores Quimicos es muy intensa, ya que los reactores de
membrana constituyen una de las opciones mas interesantes respecto a los sistemas
convencionales (Sirkar y col., 1999; Basile A., 2013; Soltani y col., 2013).

De acuerdo a la definicién de la IUPAC un reactor de membrana es un sistema donde
una reaccidn y una separacion basada en membranas se produce en el mismo recipiente
(Koros y col., 1996). Esta definicion implica que las propiedades de permselectividad
de la membrana juegan un papel importante en el proceso. La funcién de la membrana
puede ser sumamanete variada. Sirkar y col. (1999) enumeran once posibles funciones
de las membranas en reactores.

Julbe y col. (2001) proponen una definiciébn més amplia de reactor de membrana
considerando cualquier reactor donde una membrana tenga algun tipo de participacién
en el proceso. Esta definicidn incluye reactores donde la membrana no es permselectiva
y es la considerada en esta tesis. Por su parte, Westermann y Melin (2009), a partir de
esta definicion, indican que en un reactor de membrana, la misma puede esencialmente
funcionar como:

- Extractor: removiendo selectivamente un producto de reaccion de la mezcla
reactiva.

- Distribuidor: controlando la adicidén de un reactivo a la mezcla reactiva.



CAPITULO : 1

- Contactor: favoreciendo el contacto entre reactivos y el catalizador.

En la Figura 1.2 se muestran esquemas presentados por Westermann (2009) de
membranas trabajando con estas funciones:

Extraccion Selectiva de un Producto Distribucion Controlada de un Reactivo

A+B—P
P+B—Q

Flow-through

r
Vi —A-\’;.\’ +
oy}

L
(-
;/_'_—'_ —

A+BS P

Figura1l.2  Resumen de las posibles funciones de la membrana
en un reactor de membrana.

Para las funciones de extractor y distribuidor las membranas pueden cumplir solo la
funcion de separacidn o tener también propiedades cataliticas. En este tipo de reactor se
elimina o incorpora selectivamente una sustancia del sistema reactivo, con el fin de
modificar el progreso de la reaccion, ya sea desplazando el equilibrio o alcanzando una
mayor selectividad (Adrover, 2012).

Los reactores de membrana con extraccién han sido utilizados principalmente en
sistemas reactivos limitados por el equilibrio como deshidrogenaciones y
esterificaciones (Itoh y col., 2003; Tanaka y col., 2001), donde la remocion selectiva de
uno de los productos de reaccién permite alcanzar mayores conversiones respecto de las
de equilibrio.

Por otro lado, los sistemas reactivos de oxidacion parcial han sido estudiados para la
aplicacion de reactores con distribucion controlada de O, de modo de mantener una baja
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concentracion del mismo y evitar las reacciones consecutivas (Zeng y col., 1998). Bajo
el mismo principio estos sistemas también han sido ensayados para reacciones de
hidrogenacion selectiva de modo de aumentar la selectividad del sistema para las
especies parcialmente hidrogenadas (Lambert y Gonzalez, 1998).

En otros casos la propia membrana se emplea para la puesta en contacto de los reactivos
presentes en las corrientes a cada lado de la misma trabajando como una contactora
interfacial, o para hacer atravesar completamente una tnica corriente a tratar a través de

la membrana, en lo que se conoce como flow-through catalytic membrane reactor
(FTCMR) (Soltani y col., 2013).

La membrana utilizada en esta aplicacion no es permselectiva, su funcién es permitir el
acceso de los reactivos a los centros activos del catalizador sobre los poros de la misma
mediante transporte convectivo, volviendo despreciable el contraproducente efecto que
provocan las restricciones difusionales, proveyendo un tiempo de residencia corto y
controlado.

En la Tabla 1.1 se presentan trabajos de bibliografia con reactores de membrana con
esta configuracion. Puede observarse que este modo de operacion se ha empleado en
diferentes procesos de hidrogenacién, deshidrogenacién, dimerizacion y esterificacion
entre otros. En particular, Schmidt y Schomicker (2007) y Schmidt y col. (2008)
realizaron estudios de hidrogenacion selectiva en fase liquida de compuestos orgénicos
insaturados, demostrando las ventajas de un FTCMR sobre reactores convencionales
tanto respecto a la actividad como a la selectividad observada. Especificamente en
Schmidt y col. (2008) se aprecian claramente las ventajas en la selectividad obtenida al
emplear un FTCMR en la hidrogenacion selectiva de 1,5-ciclooctadieno en fase liquida
respecto a un sistema que emplea particulas cataliticas, en las cuales hay una
significativa resistencia a la transferencia de materia en el medio poroso. Este sistema
reactivo es mas sencillo que el presentado en la Figura 1.1, pero tiene una similitud
importante ya que se trata de hidrogenar una sustancia con dos dobles ligaduras (el 1,5-
ciclooctadieno en un caso o el 1,3-butadieno en el otro) y que no reaccionen las
sustancias con una sola doble ligadura (el ciclocteno en un caso y el 1-buteno en el
otro).

Por otro lado, los trabajos de Tesis Doctoral de Schmidt (2007) y Westermann (2009)
constituyen puntos de referencia para FTCMR, ya que en ambas Tesis se preparan,
caracterizan y ensayan, con diferentes sistemas reactivos, membranas cataliticas en este
tipo de reactores.

Dentro de las membranas inorgdnicas se encuentran las membranas cerdmicas de
alimina. Puede observarse en la Tabla 1.1 que, con excepcidn del trabajo de Ziegler y
col. (2000) y Groschel y col. (2005), todos los trabajos de hidrogenacién presentados
utilizan este tipo de membranas. El material constitutivo de estas membranas es el
mismo o similar al utilizado como soporte en los catalizadores comerciales utilizados
para hidrogenacion selectiva.
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Tabla 1.1 - Trabajos en bibliografia con reactores de membrana FTCMR

Autores Reaccion Membrana Catalizador

Uzio y col. (1993) Hidrogenacion de Tolueno y-ALO3 Pt

Saracco y Specchia (1995) Deshidratacién de alcohol isopropilico a-ALO; g-ALO;

Lambert y Gonzalez (1999) Hidrogenacion selectiva de etino y BD v-ALO3 Pd

Ilinitch y col. (2000) Hidrogenacion de Nitratos en fase acuosa  y-ALOj3 Pd-Cu

Alfonso y col. (2001) Desh%drogenac?(:)n oxidat.iva fle BE + MnO + V+
Deshidrogenacion no-oxidativa de BE 7-ALO; Pd-Sn

Vicent y Gonzalez (2001) Deshidrogenacion selectiva de etino 7-ALO; Pd

. Hidrogenacion de propeno Po]%acrﬂogitrﬂo/
Ziegler y col. (2001) Hidrogenacion selectiva de propino Pol¥ete.r1nnc.la/. bd
Poliamida-imida

Kobayashiy col. (2003) Epoxidacion de propeno Vidrio micro poroso Cs-Ag/Re-Ag/Ag,O

Reif 'y Dittmayer (2003) Hidrogenacion de Nitratos en fase acuosa  a-AlLO; Pd

Torres y col. (2003) Dimerizacién de isobutileno 7-ALO; B—zeolita

Fritsch y col. (2004) Dimerizacion de isobuteno Z:;:;;fmbrams Grupos Sulfonicos

Cho y col. (2005) Epoxidacion asimétrica Alimina anodizada giﬁzﬁﬁaﬁco 4o M

Groschel y col. (2005) Hidrogenacion de etino Poliacrilico Pd

Khassin y col. (2005) Reaccion de Fischer Trops No informa Co-Al

Purnama y col. (2006) Hidrogenacion de a-metilestireno a-ALO; Pd

Stair y col. (2006) Deshidrogenacion de ciclohexano Alimina anodizada V,05

Schmidt y Schomécker (2007) Hidrogenacion parcial de aceite de girasol a-ALO; Pd

Schmidt y col. (2008) Hidrogenacion selectiva de 1,5-octadieno  a-ALO; Pd

Urbanczyk y col. (2010) Hidrgenacion de a-metilestireno a-ALO; Pd

Wehbe y col. (2010) Hidrogenacion de Nitratos en fase acuosa  y-ALOj3 Pd-Cu

Motamedhashemi y col. (2011) Oxidacién de dimetil metilfosonato v-ALO3 Pt

Guo y col. (2014) Esterificacion de acido acético con etanol ~ Polietersulfona Grupos Sulfénicos

El-Zanati y Abdallah (2015) Esterificacion de un 4cido graso con etanol Polietersulfona Grupos Sulfénicos

Liuy col. (2016) Eterificacion de alcohol butilico con etanol  Polietersulfona Grupos Sulfénicos

Existen diferentes técnicas para la preparacion de
conducentes a materiales con diferentes propiedades. En particular para esta tesis
interesan las obtenidas a partir del sinterizado de particulas de alimina o a partir del
anodizado de films de aluminio bajo ciertas condiciones. Hsieh (1991) realiza una

las membranas de aldmina,

revision de las distintas membranas inorginicas desarrolladas y sus caracteristicas

principales incluyendo las de alumina. Por otro lado, Palacio Martinez (2009) en su tesis

doctoral realiza una caracterizacion extensiva de las membranas de aldmina anodizada.

En funcién de lo anteriormente expuesto, teniendo en cuenta el tipo de problematica

planteada en la hidrogenacion selectiva de un corte de C4s para obtener BE de alta
pureza y las posibilidades, incluidas las verificaciones experimentales observadas en
sistemas reactivos similares, la utilizacion de un flow-through catalytic membrane
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reactor (FTCMR) aparece como una alternativa promisoria que amerita su estudio para
lograr una la mejora en el proceso, en los términos de Process Intensification.

1.4 OBJETIVOS

Se propone llevar a cabo el estudio y aplicacion de nuevas alternativas de reactores
cataliticos que puedan sustituir ventajosamente el empleo de los sistemas
convencionales, constituidos por reactores cataliticos de lecho fijo.

Dado que este tipo de estudio requiere definir la configuracion del reactor y el sistema
reaccionante, se han seleccionado ambos en funcién de informacion previa del grupo de
trabajo y la bibliografia disponible.

Se estudiard la aplicacion de un reactor de membrana, en la modalidad flow-through
catalytic membrane reactor (FTCMR), para la hidrogenacion selectiva de un corte de
C4s, donde se deben eliminar trazas de impurezas (acetilénicos y dienos) en una mezcla
rica en olefinas. En este sistema el objetivo especifico es obtener una alta selectividad,
superior a la de un lecho relleno con flujo bifasico, para lo cual se requiere alcanzar una
elevada conversion de las impurezas sin perder olefinas.

Dado que el proceso se lleva a cabo industrialmente, y existen catalizadores comerciales
para el mismo, dicha situacién debe tomarse como punto de referencia. Por esa razon,
los resultados obtenidos en el reactor de membrana, tanto en forma experimental como a
través de la simulacion, seran comparados con los obtenidos empleando el catalizador
comercial en un lecho relleno.

1.5 ESTRUCTURA DE LA TESIS

Teniendo en cuenta el objetivo planteado, en el desarrollo de la Tesis se ha tenido
siempre presente la comparacion entre el reactor de membrana propuesto y la respuesta
que se obtiene con los catalizadores comerciales utilizados actualmente en los procesos
industriales. Este enfoque conduce a realizar ensayos con las pastillas cataliticas en su
tamafio original, obtener informacion de la cinética intrinseca del catalizador comercial,
lo que requiere la molienda y el disefio de un sistema especifico para los estudios
cinéticos y, por supuesto, los estudios con la membrana catalitica. Verificada la
capacidad de un reactor de membrana catalitica a partir de resultados experimentales, se
pasa a una etapa de simulacion, a efectos de realizar una primera aproximacién del
disefio de un FTCMR industrial aplicado a la hidrogenacién selectiva de un corte de C4s
y su comparacion con un reactor tipo trickle-bed industrial.

En particular en el Capitulo 2 se presenta el mecanismo de reaccion y las expresiones
derivadas desarrollado por Alves (2009), consideradas como base para las regresiones
que se realizan en los Capitulos 4 y 5. También se incluyen las simplificaciones
realizadas por Alves y col. (2013) y los pardmetros cinéticos ajustados resultantes los
cuales son utilizados en las simulaciones de los Capitulos 6, 7 y 8.

En el Capitulo 3 se presenta la descripcion detallada del equipo experimental, donde se
delinean los aspectos experimentales involucrados en los ensayos para los tres sistemas
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estudiados (catalizador comercial en su tamafo original, catalizador comercial molido y
membrana catalitica). Se presenta la técnica utilizada para la impregnacién de
membranas comerciales con Pd, buscando alcanzar relaciones %p/p similares a las de
los catalizadores comerciales. También se describe el protocolo a utilizar para llevar a
cabo los ensayos con 1-butino como reactivo.

El Capitulo 4 estd dedicado al andlisis y discusion de los resultados experimentales
obtenidos con el catalizador comercial molido. Para analizar los datos se realiza una
comparacidon con experiencias realizadas con el catalizador en pastillas. El andlisis
incluye distintas presiones y temperaturas. Luego se aborda la simplificacion realizada a
la expresion cinética de la hidrogenacion del BY presentada en el Capitulo 2, el
procedimiento de regresion utilizado y los pardmetros cinéticos ajustados. Finalmente se
analiza la capacidad de prediccion del ajuste de los datos obtenidos con el catalizador
comercial molido y en pastillas.

En la primera parte del Capitulo 5 se presentan los resultados de los ensayos de
caracterizacion realizados sobre la membrana para determinar sus propiedades mas
importantes. En la segunda parte se presentan los resultados de los ensayos
experimentales de manera similar a lo realizado en el Capitulo 4. El analisis de los datos
experimentales presentados en este capitulo permite inferir que los datos cinéticos
obtenidos en la membrana catalitica pueden modelarse mediante el mismo mecanismo
de reaccion que el catalizador comercial. A continuacion se realiza un ajuste de los
datos experimentales y la bondad del ajuste de los mismos sobre los datos
experimentales obtenidos. Finalmente se realiza una comparacion de los tres sistemas
estudiados: el catalizador comercial en pastillas, el catalizador molido y las membranas
cataliticas.

El Capitulos 6 se destina a presentar el modelo utilizado para la simulaciéon de los
procesos de transporte que se llevan a cabo en la membrana catalitica. Se utiliza el
sistema completo de reacciones indicado en la Figura 1.1, para lo cual se empled la
informacién cinética obtenida previamente en el grupo de trabajo presentada en el
Capitulo 2. Se plantea y discute el modelo seleccionado y se lleva a cabo la resolucion
del mismo para una situacion "base" analizandose, a partir de la misma, el impacto de
diversas variables operativas.

A partir de los resultados alcanzados en el Capitulo 6, en el Capitulo 7 se encara el
disefio de un reactor de membrana catalitica industrial, para purificar una corriente con
una mezcla de C4s contaminada con BD y BY mediante hidrogenacion selectiva. Se
seleccionan membranas de geometria tubular, que al ordenarse en un mazo permiten un
disefio mas compacto y proveen un mejor sellado y evitan asi problemas de fugas.

Como se mencioné anteriormente el motivo principal del desarrollo de esta tesis es
encontrar una alternativa superadora al proceso industrial actualmente utilizado para
purificar una corriente de C4s. Por esta razon, en el Capitulo 8 se realiza una simulacion
de un reactor tipo trickle-bed para, luego, comparar el desempefio del mismo frente al
reactor propuesto en el Capitulo 7.

-10 -
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Finalmente, se presentan las principales conclusiones y logros de esta tesis y se sefialan
las posibles lineas de investigacion a seguir a futuro.

11 -
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2 MODELO CINETICO Y PARAMETROS ASOCIADOS

2.1 INTRODUCCION

En este capitulo se discute la seleccion de las expresiones cinéticas a utilizar para la
regresion de los datos experimentales y los parametros correspondientes que se
utilizaran para la simulacion tanto del reactor de membranas industrial como del reactor
trickle-bed.

En primer lugar se realizara una breve revision de los modelos cinéticos disponibles, los
cuales han sido obtenidos mayoritariamente en el grupo de trabajo. A partir de esta
revision se retendra uno de los modelos con su conjunto de parametros asociados.

En la continuidad del capitulo se presentard el mecanismo de reaccion propuesto para
derivar las expresiones de las velocidades de reaccion del catalizador comercial. Luego
se presentardn las expresiones obtenidas junto con los parametros cinéticos ajustados.

Si bien estos parametros corresponden a los de un catalizador comercial en particular,
otros catalizadores ensayados mostraron un comportamiento similar (Alves y col.,
2012).

2.2 REVISION DE MODELOS CINETICO DE HIDROGENACION
SELECTIVA DE CORTES DE C4s CON CATALIZADORES DE Pd

En bibliografia se cuenta con trabajos en donde se proponen expresiones cinéticas para
las reacciones en el proceso de hidrogenacion selectiva de C4s realizadas por Ardiaca
(2002), Seth y col. (2007), Alves (2009) y Alves y col. (2013).

Ardiaca (2002) estudi6 experimentalmente la hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno
(BD) en presencia de 1-buteno (BE), propuso un modelo cinético para el sistema y
obtuvo los pardmetros cinéticos del mismo mediante un ajuste de los datos obtenidos.

Seth y col. (2007) realizaron una serie de experiencias para la hidrogenacién de BE e
isobutileno (iBE) puros e incorporando BD como impureza. Para el ajuste de los
parametros consideraron el modelo cinético propuesto por Ardiaca (2002), pero
simplificaron el tratamiento al no considerar los términos de inhibicion de las
expresiones e incorporar un término empirico exponencial dependiente de la
concentracion de BD para considerar la inhibicién de la reaccion del iBE. Si bien esta
consideracion les permitié ajustar los pardmetros del sistema, la misma restringe la
aplicacion de los mismos al rango de condiciones experimentales obtenidas.

Alves (2009) analiz6 el comportamiento de la hidrogenacién selectiva de BD y 1-butino
(BY) en presencia de BE, propuso un mecanismo para el BY y un mecanismo
alternativo al de Ardiaca (2002) para el BD y realiz6 el ajuste de los parametros
cinéticos para su modelo y el propuesto por Ardiaca (2002) a partir de un conjunto
mayor de ensayos experimentes. La prediccion de los datos experimentales realizada
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con los parametros obtenidos de los dos modelos no arroj6 diferencias significativas.
Por otro lado, las expresiones obtenidas por el modelo cinético de Alves (2009) resultan
mas complejas que las del modelo de Ardiaca (2002).

Por lo anteriormente expuesto, en esta tesis se utilizardn las expresiones cinéticas y los
correspondientes pardmetros obtenidos por Alves (2009) considerando las etapas
postuladas por Ardiaca (2002) para el BD.

2.3 SISTEMA DE REACCION

En la Figura 2.1 se presenta el sistema de reacciones considerado, el cual incorpora la
presencia simultdnea de BD y BY. A diferencia del BY, el BD puede hidrogenarse a
cualquiera de las tres especies de butenos; por otro lado, para el BY o el BD, no se
considera un camino de reaccidn directo a BA.

En los capitulos experimentales solo se trabaja con BY como reactivo inicial por lo que
para la regresion de los datos experimentales interesan solo las reacciones asociadas a
éste, en cambio para los capitulos de simulacioén se empleara el sistema completo de
reacciones.

w
-
v
&
i
\%

BA

Figura 2.1 Esquema del Sistema reactivo

2.4 MECANISMO DE REACCION

En esta seccion se describirdn las etapas elementales y los distintos intermediarios de
reacciOn postulados para la obtencion de las expresiones cinéticas, a partir de las cuales
se modelo el sistema.

En general se considera que las reacciones de hidrogenacion de hidrocarburos
insaturados proceden en las siguientes etapas:

1. Adsorcion de los reactivos
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2. Formacion de radicales semi-hidrogenados

3. Reaccion de los radicales con especies de H, adsorbidas para obtener el producto
final

Es importante determinar el estado adsorbido de los distintos reactivos, ya que son estas
especies adsorbidas las que dan lugar a los intermediarios superficiales que participan
en las etapas de reaccion.

2.4.1 ADSORCION DEL H, Y ESPECIES DONANTES DE HIDROGENO

Existen en la literatura mecanismos propuestos considerando adsorcién competitiva
entre el H, y los hidrocarburos (Kiperman, 1986; Ouchaib y col., 1989) y no
competitiva (Kripylo y col., 1975; Boitiaux y col., 1987a; Goetz y col., 1997). Esta
ultima suposicion fue adoptada por Bressa y col. (2003) al estudiar la hidrogenacién e
hidroisomerizacion de 1-buteno sobre un catalizador comercial en base Pd, en fase
gaseosa, verificando su validez con el ajuste de datos experimentales. Posteriormente,
Ardiaca (2002) demostré que el planteo de un mecanismo de adsorcién competitiva
conduce a expresiones incompatibles con el comportamiento observado
experimentalmente para la hidrogenacion de BD. Continuando con esta linea el
mecanismo propuesto considera la adsorcion del H;, y los hidrocarburos sobre sitios
distintos, esta suposicion resulta razonable si se piensa que aunque los hidrocarburos se
encuentren saturando completamente la superficie existirdn centros activos libres a los
que puede acceder una molécula pequeiia como el hidrégeno. Se emplean los simbolos
O y x para identificar los sitios sobre los cuales se adsorben de forma diferenciada el H,
y los hidrocarburos respectivamente.

Finalmente resta definir si la adsorciéon de la molécula de hidrégeno se produce de
manera asociativa sobre un solo sitio activo o si, por el contrario, se produce de manera
disociativa generando dos adatomos de hidrogeno HO.

Existe evidencia experimental, obtenida a partir de ensayos de adsorcion de hidrégeno
sobre Paladio en ausencia de hidrocarburos, respecto a la existencia de hidrégeno
molecular débilmente adsorbido e hidrégeno atémico proveniente de la quimisorcion
disociativa (Boudart y Hwang, 1975; Decker y Frennet, 1997). Sin embargo, la
extrapolacion directa de estos resultados al caso de adsorcion de hidrogeno presente en
una mezcla reactiva con hidrocarburos insaturados resulta cuestionable (Bond y Wells,
1963). Es por esto que no puede concluirse a partir de estos resultados si la adsorcion
debe considerarse asociativa o disociativa.

Por otro lado, en la bibliografia disponible acerca del modelado cinético se encuentran
trabajos que postulan tanto la adsorcion asociativa (Kripylo y col., 1975; Boitiaux y
col., 1987 a; Uygur y col., 1998) como la disociativa (Ouchaib y col., 1989; Weimer y
col., 1993; Bos y Westerterp, 1993; Goetz y col., 1997).

Bressa y col. (2003) realizaron un ajuste de datos experimentales para la hidrogenacion
de una mezcla de butenos considerando un mecanismo de adsorcién asociativa y uno de
adsorcioén disociativa. El modelo que postuld la adsorcion disociativa del H, presentd un
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mejor ajuste de los resultados experimentales en comparacién con el mecanismo
asociativo. Por esta razon el mecanismo postulado para el sistema reactivo considera
que el H; se adsorbe en modo disociativo.

2.4.2 ADSORCION DEL BY Y FORMACION DE INTERMEDIARIOS DE
REACCION

Para el planteo del mecanismo de reaccion del BY es necesario primeramente
considerar el comportamiento experimental observado por Alves (2009), donde se
verific6 que el BY presenta un orden negativo de reaccidén cuando se encuentra en
concentraciones elevadas, por lo que es necesario plantear un mecanismo que arroje una
expresion cinética consistente con dichas observaciones. El mecanismo propuesto por
Hub y Touroude (1988) y Boutiaux y col. (1987b) permite alcanzar una expresion
cinética que bajo ciertas condiciones presenta un orden negativo para el BY. Este
mecanismo considera la formaciéon de dos especies adsorbidas superficiales: una
compuesta por una unica molécula de BY sobre un sitio activo en estado m-adsorbido y
otra consistente en dos moléculas de BY ambas adsorbidas sobre un mismo sitio
metélico, formando un complejo estable, cuya férmula quimica es Pd (n*-C4He),. El
subindice 2 de la férmula indica que dos moléculas de BY se encuentran enlazadas al
sitio activo, en tanto que en el simbolo dihapto (nz) la letra griega identifica este tipo de
complejo y el supraindice sefiala que son dos los dtomos de carbono de cada molécula
de BY los que participan en la union con el metal. Este complejo es estable y no
participa activamente en la reaccién y se encuentra en equilibrio con la especie -
adsorbida. Es a partir de esta ultima especie que se produce el intermediario
semihidrogenado que participa activamente de la reaccion.

En la literatura (Bond y Wells, 1963) se considera que el mecanismo de hidrogenacion
del BY implica dos etapas elementales. En la primera la especie del BY m-adsorbida
reacciona con un aditomo de hidrégeno forméandose un radical semihidrogenado,
x(C4H,)®Y. Se considera que esta etapa es reversible. Esta especie semihidrogenada
reacciona con otro adatomo de hidrogeno para formar BE en la segunda etapa, la cual es
considerada irreversible.

Como se menciond anteriormente no se postula en el mecanismo la posibilidad de
formacion de butano directamente a partir de BY ya que en las experiencias realizadas
la reaccion conduce exclusivamente a la formacién de BE, esta observacion es
consistente con lo informado en bibliografia (Alves y col., 2013; Alves, 2009; Bond y
col., 1962).

2.4.3 ADSORCION DEL BD Y FORMACION DE INTERMEDIARIOS DE
REACCION

Dentro de los productos de la hidrogenacion del BD existe una distribucion de butenos
que presenta una importante regularidad frente a cambios en las condiciones
experimentales (Alves y col., 2013; Alves, 2009; Ardiaca, 2002; Ardiaca y col., 2001; ;
Vasudevan, 1982; Bond y col., 1962). En la literatura se relaciona dicha distribucion
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con la distribucién de los dos conféormeros del BD en la fase fluida llamadas s-cisoidea
y s-trancisoidea (Meyer y Burwell, 1963). Una explicacion completa de estos
mecanismos se presenta en Ardiaca (2002) y Alves (2009).

Si bien desde un punto de vista conceptual este desarrollo es importante, a fin de derivar
las expresiones cinéticas no resulta necesario realizar una discriminacion entre los dos
conférmeros adsorbidos si se supone que las velocidades de adsorcidn, formacion de los
radicales adsorbidos y de adicion del segundo dtomo de hidrégeno son iguales en ambas
rutas. Es por esto que en el mecanismo solo se considera la adsorcion y posterior
hidrogenacién del BD y no se discrimina entre las distintas configuraciones de las
especies que participan en el mecanismo de reaccion. La distribucion de los butenos
resultara de las velocidades relativas de las tres etapas elementales que los producen.

Por otro lado, resta definir la reversibilidad o irreversibilidad de las reacciones
involucradas en cada una de las etapas elementales. Goetz y col. (1997) y Boitiaux y
col. (1987b) consideraron irreversibles todas las etapas elementales involucradas. Webb
(1980) por el contrario propone un mecanismo alternativo donde la etapa de formacion
del radical adsorbido es considerada reversible, manteniendo la misma consideracion
para el resto.

Ardiaca (2002) analiz6 las expresiones obtenidas a partir de considerar la etapa de
formacion del radical como reversible o irreversible y llegd a la conclusién de que el
primer mecanismo conducia a una expresiéon de consumo del BD inconsistente con los
resultados de las experiencias realizadas. Siguiendo esta linea se considerard que la
generacion del intermediario x-C4H7 es reversible, mientras que las posteriores etapas
de formacion de los butenos adsorbidos son irreversibles.

Finalmente de la misma manera que para el BY, no se postula en el mecanismo la
posibilidad de formacién de butano directamente a partir de BD. Esto se encuentra
fundamentado en la bibliografia (Alves, 2009; Alves y col., 2013; Bond y col., 1962).

243.1ADSORCION DEL BE, CBE Y TBE Y FORMACION DE
INTERMEDIARIOS DE REACCION

El mecanismo de reaccién de los butenos considerado es similar al del BD. Se supone
que la adsorcion se produce por medio de un enlance © entre la olefina y el sitio activo
dando una especie adsorbida m-butilica. La incorporacion de un addtomo a esta especie
puede generar dos especies semi-hidrogenadas dependiendo del atomo donde se
produzca: un radical semi-hidrogenado 1-butilico, X—C4H7l, o un radical 2-butilico, x-
C,H7. A partir del radical 1-butilico s6lo puede formarse a partir del BE, mientras que
el 2-butilico puede generarse a partir de todos los butenos (Bressa, 2001).

Las reacciones de formacion de los radicales son consideradas reversibles, en particular
la reversibilidad de la etapa de formacion del radical 2-butilico es la que permite la
hidro-isomerizacion entre las distintas especies de butenos.

Las reacciones de formacién de BA son consideradas irreversibles. Ademas no se
considera la posibilidad de adsorcién del BA. Esta suposicion se fundamenta en que
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mientras se encuentre presente algiin compuesto insaturado su mayor capacidad de
adsorcidn no permitird la adsorcion de ninguna parafina (Bond y col., 1965).

2.4.3.2 MECANISMO PROPUESTO

A partir de lo expuesto anteriormente para la obtencion de las expresiones cinéticas
correspondientes al esquema de reacciones indicado en la Figura 2.1 se trabaja con las
etapas elementales de la Tabla 2.1 que resultan en el mecanismo de reaccion propuesto.

Tabla 2.1 - Etapas elementares del mecanismo de reaccion propuesto

Etapa . Yy
Elemental Mecanismo Descripcion

a) H, +20+=2H0O Adsorcién de H,

b) BD +x =xBD Adsorcién BD

C) BE +x =xBE Adsorcion BE

d) cBE +x = xcBE Adsorcion cBE

e) tBE +x = xtBE Adsorcion tBE

f) BY +x=xBY Adsorcion BY

g xBY +BY = x(BY), Formacion
complejo
n’(BY),

h) xBD+HO =xC,H, +© Formacio6n radical
alilico

) xC,H, +HO - xBE+0O Hidrogenacion

J) xC,H, +HO - xcBE+0O radical alilico

k) xC,H,; +HO - xtBE+0©

1) xBY + HO == x(C,H,)*Y +© Formacion radical
vinilo

m) x(C,H,)®Y +HO - xBE+0 Hidrogenacion
radical vinilo

n) xBE+HO ==xC,H,' +O Formacion radical
1-butilico

0) xBE+HO = ><C4H72 +0 Formacion

p) xcBE+HO = xC,H,> +© radical

o)) xBE+HO =xC,H,*> +O 2-butilico

r) x(C,H, ) +HO — BA +x+ @ | Hidrogenacion
radical 1-butilico

s) x(C,H, ) +HO — BA +x+ | Hidrogenacion
radical 2-butilico

2.5 OBTENCION DE LAS EXPRESIONES CINETICAS
Para llevar a cabo el tratamiento se realizan las siguientes suposiciones:

e Lasetapasi, ], k, m, rys se consideran como las etapas limitantes, ademés se
consideran irreversibles. Esta suposicion implica que el resto de las etapas de



CAPITULO : 2

adsorcion, formacion del complejo estable y los radicales pueden considerarse
en equilibrio para todo fin practico.

e La concentracion de especies radicales sobre la superficie del catalizador es
despreciable respecto a la de las especies adsorbidas.

e La concentracion de las distintas especies adsorbidas es constante en el tiempo.

A partir de estas suposiciones se obtienen las expresiones de las concentraciones de las
distintas especies adsorbidas sobre la superficie en funcién de la concentracion de las
especies en la fase fluida en la zona adyacente a los sitios activos, ¥;.

Luego, a partir de estas concentraciones, es posible calcular las velocidades de consumo
de cada especie de la fase fluida utilizando las expresiones cinéticas elementales del
mecanismo.

También es posible asociar los distintos términos presentes en dichas velocidades a las
reacciones de la Figura 2.1.

La deduccion de dichas expresiones puede encontrarse en el trabajo de Ardiaca (2002)
que estudio un sistema solo con BD y en el trabajo de Alves (2009) quien las completd
para incluir el BY en el sistema.

A continuacidn se presentan las ecuaciones obtenidas:

leBDXBDXH2

= 2.1)
DEN,,.DEN,; DENj;
= szBDXBDXH2 2.2)
* DENyDEN, DENj_ '
= ksKBDXBDXH2 2.3)
* DENDEN; DEN} '
k; Kk} K
I, = 4B n 4Y BEX1BEXH, 0.4
DEN}, ~ DEN} |DEN,.DEN,.
- kchBEXcBEXH2 2.5)
’  DEN,,DEN; DEN}, '
= ksKtBEXtBEXH2 2.6)
°  DENDENy DEN} '
B k7Kg X, XcBE 2
I = 7| YIBE T g 2.7
DEN,,DEN,, DEN}, K,
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kK Kpn X i
Ry ——X‘ﬁf} (2.8)
DEN,,.DEN,, DEN, | K,
k9KCBE XHZ i XtBE
Ty = 7| XeBE T L eq (2.9)
DEN,,DEN,, DEN}, | K,
o = kloKBYXBYXH2 (2.10)
" DEN,DEN, DEN{,_ '
DEN,,. =1+ > Kot + KpyK, 2oy (2.11)

i=BD,BE,cBE,(BE,BY

DENy,, =1+ Ky, %, (2.12)

DENj =1+0,[yy, (2.13)
DEN{, =1+B./1, (2.14)
DEN}, =1+7 [y, (2.15)
DENY, =1+0,[xu, (2.16)

Los coeficientes cinéticos k; son relaciones de los distintos coeficientes de las etapas
elementales agrupados. Bressa (2001) encontré que los siguientes coeficientes pueden

ser expresados como wuna relacion de otros pardmetros, por lo que no son

independientes:
k.k
ki =—=-8 (2.17)
Ky
k.k
kg =—2 ez (2.18)
k7I<cft

Por otro lado, respecto a los términos de inhibicion del hidrégeno, el DENp, se
relaciona con la adsorcidén del hidrogeno sobre los sitios activos O. Puede verse que
figura en todas las expresiones de las Ecuaciones (2.1-2.10). El resto de los términos se

encuentran asociados a la participacion del radical HO en el mecanismo. Dentro de
estos ultimos Alves (2009) encontr6 que el término y en DENL2 también puede

expresarse como una relacion de los coeficientes cinéticos k;:

-20-
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Y= ks (2.19)
ky(1+X1) 4 K1
kS K‘lggc

Finalmente las constantes de equilibrio de las isomerizaciones pueden ser estimadas a

partir de propiedades termodinamicas.

Con lo explicado anteriormente el sistema cuenta con los siguientes pardmetros

independientes:

e O constantes cinéticas
e 7 constantes de adsorcion

e 3 factores de los términos independientes de inhibicion del hidrogeno

2.6 EXPRESIONES FINALES SIMPLIFICADAS PARA LA
SIMULA CION

Como se menciond anteriormente los pardmetros cinéticos utilizados para la simulacion
y el disefio de los reactores industriales serdn tomados del ajuste realizado por Alves
(2009), quien utiliz6 datos experimentales de ensayos realizados sobre pastillas de
catalizador comercial, a diferentes presiones, temperaturas y concentraciones iniciales,
para los diferentes componentes de la mezcla reactiva.

Segtin lo informado (Alves, 2009) los términos independientes de inhibicién del
hidrégeno, o, B y¢, asi como la constante de adsorcion Ky, no pudieron ser
determinados con suficiente precision durante la regresion, debido a que en el rango de
presiones utilizado estos factores no son dominantes en el comportamiento del sistema.

Por esta razén los términos de inhibicién DEN , DENY , DENﬁby DENY, fueron
asumidos con un valor unitario.

Por otro lado, debido a los altos valores de las constantes de adsorciéon de los
hidrocarburos sobre los sitios activos, el primer término en la ecuaciéon 2.11 que
representa a los sitios vacios resulta despreciable, ya que en el rango de concentraciones
medidas la superficie se encuentra totalmente cubierta por especies insaturadas. Por esta
razon no se pudieron evaluar los valores individuales de las constantes de adsorcidn, a
excepcion de la constante K, sino la relacion entre las mismas, para lo cual se eligi6
referirlas a la constante de adsorciéon del BE. Sin embargo, durante la regresion de los
datos experimentales Alves y col. (2013) encontraron situaciones para las que en el
interior de los poros la concentracion de todas las especies insaturadas alcanzaba valores
cercanos a cero y se producian indeterminaciones numéricas. Teniendo en cuenta esta
consideraciéon se adiciondé a la ecuaciéon 2.11 un término v con un valor de 10‘3,
quedando expresada de la siguiente manera:

-21 -
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DENyc =v+yge+ . Koy +Kp/Koydy (2.20)

i=BD,cBE, tBE,BY

A continuacion se presentan las ecuaciones finales empleadas por Alves (2009) para
ajustar los pardmetros cinéticos:

_ Kk, (Kgp / Kgg )XBDXH2

) 2.21
! DEN . o
o k,(Kgp /KBE)XBDXH2 (2.22)
2 DEN . |
. k;(Kgp / Kgg )XBDXH2 (2.23)
: DEN |
I
b=l K k, XBEXH, (2.24)
DEN}, | DENj.
ks (K e / Kpg )XCBEXH2
L 2.25
’ DEN,,DEN}, .
ke (K gg /KBE)XtBEXHZ
L 2.26
¥ DEN,,DEN}, o
k- [x i
= 74 XH, — | e XcquE:| 2.27)
DEN,,.DEN}, | K%
Kol [y i
rs _ 8 H, - BE — XteBc]lE :| (228)
DEN,,.DEN}, | K%
o ko (K pg / Kgg)\[Xn, _ XumE (2.29)
9 y XCBE eq '
DEN,,DEN}, K
o ki (Kpy / Kgp)ApyAn, (2.30)
10 DEN |

Adicionalmente, Alves (2009) analizé el comportamiento del sistema a diferentes
temperaturas. La dependencia del mismo con esta variable fue modelada a través de la
variacion de las constantes cinéticas y de la constante de adsorcion K,,. La influencia de
la temperatura sobre el resto de las constantes de adsorcion no fue considerada debido a
que el efecto se ve enmascarado por el uso de las relaciones entre las mismas. Las
energias de activacion fueron calculadas a partir de una ecuacién tipo Arrhenius y la

-22 -
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entalpia de adsorcion a partir de la integracion de la ecuacién de van't Hoff, como
puede verse en las Ecuaciones (2.31-2.32).

5[1 1]
ki =k (T e ©\0 T (2.31)

donde k i (T.;)es el coeficiente k; a la temperatura de referencia T,.r tomada en 44°C,

Eajla energia de activacion del coeficiente y R la constante universal de los gases.
AHp(1_ 1
R \T Ty

donde K, (T )es la constante de adsorcion del complejo estable del BY a la

K, =K, (T)e (2.32)

temperatura de referencia Trer.

2.7 PARAMETROS CINETICOS

En la Tabla 2.2 se indican las variables independientes ajustadas. Cabe destacar que el
coeficiente k, no pudo ser ajustado por lo que se le asign6 un valor fijo, esta dificultad
fue explicada debido a que el ¢cBE es un producto minoritario de la hidrogenacion del
BD (Alves y col., 2013).

Tabla 2.2 - Coeficientes cinéticos ajustados kj:[mol/m3.:5lpa activaS ], relaciones de las
constantes de adsorcién y constante de adsorcion del complejo estable

k=429 (1£0,0036) 10° k;=1,75 (1£0,20) 10*
k,=3,49 10" ks=1,72 (1£0,16) 10*
k3=1,95 (1£0,06) 10° ko=2,25 (1£0,18) 10*
k4'=5,79 (1£0,14) 10° k10=2,44 (1£0,0041) 10°

ks=2,72 (1£0,20) 10°
KBD/KBE:1774 (1i0,63) 103 KBy/KBD:LlS (1i0,13)
K.pe/Kge=0,64 (120,47) K,=2,27 (140,009) 10°
KtBE/KBE:O,27 (1i0,59)

Por otro lado, en la siguiente tabla se presentan las energias de activacion de los
coeficientes cinéticos y el valor de la constante de adsorcidén del complejo estable de
BY.

Tabla 2.3 - Energias de activacion y Entalpia de Adsorcion [J/mol]

Ea;=3,98 (1£0,04) 10" Ea;=4,65 (1£0,05) 10*
Ea,=4,73 (140,09) 10* Eag=4,52 (140,06) 10*
Ea;=3,96 (140,04) 10* Eao=1,71 (140,35) 10*
Ea,'=2,09 (1£0,12) 10* Ea;o=3,18 (1+0,08) 10*
Eas=3,93 (140,12) 10* AH,=-3,39 (140,10) 10

Las energias de activacién Eas" y Eag pueden calcularse a partir de las relaciones que
arrojan ks y Ke.

-23-
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2.8 CONCLUSIONES

En este capitulo se describieron brevemente los trabajos encontrados en bibliografia
referidos a la hidrogenacion selectiva de impurezas (BD y BY) en mezclas de C4s (BE,
iBE, cBE y tBE).

En funciéon de la presencia de BY en las experiencias llevadas a cabo y de las
simulaciones a realizar con BY y BD en una mezcla con C4s se selecciond la cinética de
Alves (2009) como la mas adecuada, utilizando el mecanismo del BD desarrollado por
Ardiaca (2002). A continuacion se presentaron las etapas del mecanismo de reacciéon y
las expresiones cinéticas derivadas del mismo realizado por Alves (2009).

Las expresiones correspondientes a la hidrogenacién del BY podran utilizarse para la
interpretacion de los experimentales que se obtengan tanto con el catalizador comercial
molido como con la membrana catalitica.

Finalmente se presentaron las simplificaciones realizadas a las expresiones cinéticas asi
como los pardmetros ajustados por Alves (2009) que se utilizaran para las simulaciones
del reactor de membrana industrial y el reactor trickle-bed.

-4 -
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3 DESCRIPCION DEL SISTEMA EXPERIMENTAL

3.1 INTRODUCCION

En la primera parte de este capitulo se describen los elementos del sistema experimental
empleado para los ensayos realizados para el estudio de la hidrogenacion selectiva de 1-
butino (BY) en varios tipos de reactores con catalizadores de Paladio.

Para facilitar el desarrollo, primero se realiza una explicacion general del sistema para
luego explicar con mayor detalle los componentes principales. Esto incluye los equipos
y el material catalitico utilizado, asi como las lineas de alimentacion de las distintas
sustancias intervinientes y el equipamiento asociado a estas.

También se explicarin las modificaciones constructivas que debieron realizarse sobre el
sistema a lo largo de los ensayos iniciales para obtener una buena confiabilidad de los
resultados.

En la segunda parte se describe el método desarrollado para llevar adelante las
experiencias. Se presenta el procedimiento seguido, las técnicas analiticas utilizadas
para determinar la composicion de las muestras liquidas y gaseosas tomadas durante los
ensayos, asi como el rango de condiciones operativas cubierto.

3.2 DESCRIPCION GENERAL

En la Figura 3.1 se presenta un esquema simplificado con los elementos principales del
sistema experimental: vaso de agitaciéon, bomba de recirculacién y reactores utilizados.

Vaso de Apitcién RLF ME_o RMC

|

Ty

A
i
/'7 /'7
e
I:T_ i /.'" :I_

e
A/z{

Velocidad de Agitacite {3
—_
Bomba de Reciroolacion

Figura 3.1 - Esquema simplificado del sistema experimental

Durante los ensayos el sistema opera en forma discontinua con respecto a la mezcla de
hidrocarburos y en forma continua con relacion al hidrégeno.

-25-
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El vaso de agitacién cuenta con una camisa calefactora externa y una turbina impulsada
mecéinicamente en su interior. En este vaso se encuentra alojada la mezcla reactiva,
estando el mismo conectado a la linea de suministro de hidrégeno. De esta forma, las
funciones del vaso son actuar como reservorio de la mezcla reactiva, saturar la misma
con hidrégeno y controlar la temperatura del sistema.

Las reacciones son llevadas a cabo alternativamente en un lecho fijo (RLF), en un
micro-reactor (MR) o en un reactor de membrana catalitica (RMC). El sistema cuenta
con vélvulas de tres vias que permiten direccionar el flujo hacia el reactor seleccionado.
Los reactores operan poniendo en contacto la fase liquida, saturada en hidrégeno, con
catalizadores heterogéneos de Paladio soportados sobre alimina.

Para una descripcion mas detallada del equipo experimental se recurre a la Figura 3.2.
Se describira el circuito de recirculacidn, la alimentacion, los catalizadores utilizados y
las sustancias empleadas.

-26 -
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3.3 DESCRIPCION DE LOS COMPONENTES PRINCIPALES DEL
SISTEMA

3.3.1 CONJUNTO DEL VASO DE AGITACION Y ELEMENTOS ASOCIADOS

El vaso de agitaciéon posee una capacidad de 100 ml y fue provisto por Autoclave
Engineers. Ademés del vaso propiamente dicho, el sistema cuenta con una manta de
calefaccion, un cabezal superior, un sistema de agitacion, que consiste en una turbina,
un dispositivo de acople magnético y un motor de impulsién. Asimismo, se dispone de
una torre para el control de la temperatura y la velocidad de rotacién dentro del
recipiente.

El vaso original fue reemplazado por uno construido en aluminio, con las mismas
caracteristicas que el vaso original, pero incorporando modificaciones para permitir la
salida de una corriente liquida por el fondo. En la Figura 3.3 puede observarse un
esquema del mismo.

- G 59 min -
- Gdfmm
7 i
ZRIsllZ
termocupla th—- %
% %
hafle 7 %
O
g =l ] é
) =T :
disco petforado ; !_lliﬂill_ a ;
%
7R

vaso de aluminio T— aspiracién de labomba

de recitculacidn
Figura 3.3 - Esquema del vaso agitado

La aspiracion de la bomba del circuito de recirculacion se encuentra conectada a la
salida del fondo del vaso, como se indica en la Figura 3.3. El disco perforado tiene
como funcidn evitar el paso de burbujas hacia la succién de la bomba.

En la Figura 3.4 puede observarse un esquema de la turbina de impulsiéon con sus
dimensiones principales. En la Figura 3.5 puede verse que el eje de la turbina es hueco y
presenta dos orificios, uno en la parte superior, por sobre el nivel de liquido, y otro en la
parte inferior, entre los discos de la turbina. La rotaciéon de la turbina genera una
depresion, producto de la fuerza centrifuga entre los discos, la cual produce un flujo de
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gas desde la zona superior a través del eje. Este flujo es dispersado en los orificios
generando burbujas, lo que permite incrementar el drea disponible para la transferencia
de materia entre la fase gaseosa y la liquida, este es el mecanismo por medio del cual la
solucion se satura con Ho.

@11 mim

3 2 min

13 mm

- 9 255 mum -
- & 32 mm -

Figura 3.4 - Esquema de la turbina

Figura 3.5 - Esquema de la dispersion del gas por el sistema de agitacion

La turbina es accionada a través de un acople magnético con el motor impulsor, la
velocidad de agitacion es medida por un dispositivo basado en el efecto Hall; la misma
puede ser controlada en un valor establecido por medio de la torre de control.

Adicionalmente, como puede verse en la Figura 3.3, dentro del vaso hay un bafle
vertical para evitar la formacién de vortices.

La manta ceramica refractaria tiene en su interior una resistencia eléctrica que permite
entregar energia térmica al liquido contenido en el vaso. La corriente que atraviesa esta
resistencia puede ser regulada de modo de poder controlar la temperatura desde la torre
de control.
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CAPITULO : 3

Finalmente cabe aclarar que el vaso contiene conexiones para la carga de liquidos, el
ingreso de hidrégeno y/o nitrégeno, el retorno de la corriente del reactor, la extraccidn
de muestras de la fase vapor, la conexion de un elemento de medicion de presion y un
disco de ruptura para evitar la sobrepresion del sistema.

3.3.2 REACTORES EMPLEADOS

3.3.2.1 Reactor de lecho fijo (RLF)

El RLF utilizado se encuentra esquematizado en la Figura 3.1, el mismo consiste en un
tubo de 5,5 mm de didmetro interno y una longitud de 22 cm, en el que se coloca una
muestra de pastillas de catalizador comercial. A la salida del reactor se coloca un filtro,
con el fin de evitar el arrastre de polvo que puede desprenderse del catalizador.

En operacion normal el flujo es descendente. Gracias al alto caudal recirculatorio
aportado por la bomba la temperatura en el lecho puede considerarse uniforme.

El reactor se encuentra encamisado con el objetivo de regular la temperatura por medio
de un fluido calefactor.

Para el RLF se emplea un catalizador comercial de geometria esférica de alimina, con
Paladio depositado en una capa externa (tipo egg-shell). Este catalizador fue utilizado
previamente en los trabajos de las tesis doctorales de Bressa (2001), Ardiaca (2002) y
Alves (2009).

Las caracteristicas del catalizador utilizado se encuentran resumidas en la Tabla 3.1
(datos tomados de Alves, 2009).

Tabla 3.1 - Propiedades del catalizador comercial utilizado

Geometria Esférica
Tipo egg-shell
Didmetro promedio de pastilla 2,34 mm
Densidad 1,15 gr/cm’
Porosidad 0,40
Contenido de Pd 0,20 % p/p
Espesor de Capa Activa 237 um
Fraccion volumétrica de capa activa 0,49
Diametro medio de particula metalica | 3,60 nm
Dispersion 27 %

El catalizador comercial ya se encuentra reducido como parte del proceso de
manufactura. De todas maneras, el proveedor aconseja realizar una reduccidén suave y
eliminar rastros humedad “in situ”. El procedimiento de reduccién, siguiendo las
recomendaciones del proveedor, consiste en hacer circular a través del lecho una
corriente de 200 ml/min a 60°C con una composicién molar 50% de H, y 50% de N,
durante 9 horas. Este tiempo es recomendado para garantizar la eliminaciéon de
cualquier resto de humedad ya que la reduccion total se alcanza ripidamente.
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Para la operaciéon los caudales de cada componente son controlados a través de
reguladores de caudal. El lecho se halla calefaccionado a la temperatura seleccionada
por medio del fluido calefactor que circula por la camisa. El caudal de gas atraviesa el
lecho en sentido ascendente y es evacuado por medio de una purga con la conexién
entre los acoples rapidos Q6 y Q7, indicada en la Figura 3.2.

La masa de catalizador utilizada en cada ensayo varia entre 0,2 y 1,0 gramos. Estas
cantidades permiten seguir el curso de la reacciéon mediante la toma de suficiente
cantidad de muestras, sin llegar a tiempos de reaccidn extremadamente largos.

El catalizador es introducido por la parte superior. Antes se cargan esferas de vidrio que
actian como soporte y ocupan el lugar entre el filtro y la parte encamisada del reactor,
de esta forma se garantiza que la totalidad del material catalitico se encuentre en la zona
calefaccionada. Una vez cargada la masa de catalizador deseada, se cierra el reactor y se
coloca una termocupla en la parte superior para monitorear la temperatura de ingreso de
la mezcla reactiva durante el ensayo. La temperatura dentro del reactor se controla por
medio del fluido calefactor cuya temperatura se establece de modo que sea igual a la del
vaso.

3.3.2.2 Micro-reactor (MR) y Reactor de Membrana Catalitica (RMC)

El MR y el RMC se diferencian solo en su material catalitico: el primero es un arreglo
de varios lechos de catalizador comercial molido, mientras que el segundo consiste en
una membrana catalitica. El resto de los componentes de los reactores son comunes a
ambos y se describen a continuacion.

Descripcion de la envolvente

Como se puede observar en la Figura 3.6, la envolvente del MR y del RMC consiste en
dos piezas de bronce mecanizadas de modo que encastren perfectamente generando un
espacio interno, con un didmetro de 50 mm, donde se aloja el catalizador. Un anillo de
viton sella (o-ring) la rosca para evitar fugas. Para favorecer una distribucion
homogénea del flujo, tanto el ingreso como el egreso a este espacio poseen la forma
indicada en la Figura 3.6.

En el espacio interno se coloca como soporte del sistema catalitico un disco fabricado a
partir de esferas de bronce sinterizadas de 50 um de didmetro de poro. Un anillo de
viton (o-ring) sella el sistema y el soporte. Las piezas de la envolvente se disehan de
modo que la compresion de los dos anillos de viton sea simultinea.

Adicionalmente, se colocan dos membranas de nylon comercial (no mostradas en la
Figura 3.6) con forma de disco, con un didmetro de poro de 0,8 um en la parte superior
e inferior del sistema catalitico. Las funciones de estas dos membranas son mejorar el
sellado entre el anillo de viton y el disco soporte, proteger la parte cataliticamente activa
de eventuales particulas so6lidas que circulen con la mezcla reactiva y que podrian
bloquear los poros, otorgar mayor resistencia mecanica y mantener la posiciéon y la
distribucion del catalizador molido, durante el armado, en el caso del MR.
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Una cinta calefactora eléctrica externa, controlada por un redstato, permite mantener
constante la temperatura a lo largo del reactor, el cual también se encuentra aislado.

60 mm

8 mm

41 mm\\
N

o-ring

N

sistema catalitico

ww g

lecho sinterizado/

AR

o-ring

Figura 3.6 - Esquema del MR y RMC

Caracteristicas del MR

El material catalitico utilizado en el MR fue preparado moliendo las pastillas de
catalizador comercial descripto en la seccion 3.3.2.1, para luego tamizarlas entre dos
mallas de Mesh 325 y 400, fabricadas de acuerdo a la norma ASTM El11-16, que
retienen las particulas mayores a 44 y 37 um respectivamente. Con este rango de
tamafno de particulas, empleando los datos cinéticos obtenidos por Alves (2009) se
puede verificar que las resistencias a la transferencia de materia dentro de las particulas
del catalizador son despreciables. En consecuencia, la concentraciéon de las distintas
especies resultara uniforme en el interior de los poros del catalizador.

La ausencia de resistencias a la transferencia de materia esperada durante los ensayos a
realizar con el MR producird mayores velocidades de reaccion respecto a las observadas
en el RLF, resultando en una menor cantidad de material catalitico requerida. Teniendo
en cuenta esta informacidn, los ensayos se llevaron adelante con muestras entre 80 y
100 mg de catalizador, en funcion de la necesidad de tiempos de reaccién que permitan
realizar un seguimiento adecuado de los mismos.

La masa de catalizador se distribuyé en capas separadas entre si por membranas de
nylon en forma de discos. El didmetro de los lechos coincide con el de la envolvente,
cuyo diametro se seleccion6 de modo de tener una pérdida de carga razonable y
mantener una relacion caudal/masa de catalizador que garantice una conversion por
paso menor al 3%, de forma que el sistema trabaje en modo diferencial.

Como se justifica en la seccion 4.2 se decidi6 utilizar cuatro capas de catalizador molido
para el armado del sistema. De esta forma, el sistema se puede esquematizar como se
muestra en la Figura 3.7.
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Polvo catalitico
(37-44 pm)

4— Membrana

Figura 3.7 - Disposicidn de los lechos cataliticos en el MR.

Las sucesivas capas de discos de membrana de nylon, que tienen un didmetro de poro de
0,8 um, producen una pérdida de carga adicional que, junto con la distribucion
homogénea del catalizador, mencionada anteriormente, permite alcanzar un flujo
uniforme dentro del sistema.

Esta dltima condicidn, junto con la ausencia de resistencias internas a la transferencia de
masa en las particulas y el limite a la conversidn por paso, permite justificar que la
velocidad de reaccidn pueda considerarse uniforme dentro del reactor.

Por otro lado, tanto la capa activa, como la porcidn sin impregnar de las pastillas del
catalizador, tienen Al,O3 como soporte. Como consecuencia, no hay razones para pensar
que las muestras obtenidas de la molienda no sean homogéneas. Un soporte adicional a
esta hipdtesis se encuentra en la buena reproducibilidad observada entre ensayos
realizados con distintas muestras del catalizador molido.

El material catalitico molido se reduce de la misma forma que el catalizador sin moler.
La unica diferencia en la operacién surge en la fuente de energia para lograr la
temperatura de reduccion, la cual ahora es aportada por la cinta calefactora.

Caracteristicas del RMC

Para el RMC como soporte del catalizador se utilizaron membranas comerciales
(Whatman) de alimina anodizada de 47 mm de didmetro y 60 um de espesor, con 0,2
pum de didmetro de poro y 53% de porosidad de acuerdo a lo informado por el
proveedor. El didmetro de poro de la membrana es cuatro veces menor al de los discos
de nylon que se utilizan para protegerla por lo que es de esperar que ejerza la pérdida de
carga dominante en el sistema garantizando una buena distribucién de flujo.

El didmetro de la membrana es ligeramente inferior al del soporte, el espacio entre la
membrana y el soporte es donde ejerce presion el anillo de viton sobre los discos de
nylon, por lo que el sellado se produce de la misma manera que en el MR como puede
verse en la Figura 3.8, la razon para este arreglo es que las membranas son fragiles y no
resisten el esfuerzo que les produce el anillo al sellar.

U-I/ \IE/ O-ring
______________________________________________ = Membrana nylon
DrlniniinniibiniviivioiviiinoniiiivionoiiiiPnd Membrana catalitica

Figura 3.8 - Esquema arreglo catalitico del RMC
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Para la preparacion de las membranas cataliticas el material catalitico fue incorporado a
partir de una solucién precursora preparada con una concentraciéon de 2 mg/ml de
Paladio. Se pes6 la cantidad necesaria de PdCl,, luego se puso en contacto con una
solucién de HC1 de pH=1 y se calentd suavemente hasta lograr una total disolucién de la
sal. En esas condiciones el Paladio se encuentra formando un complejo soluble de
féormula HdeCl4.

Para la impregnacidn se utiliz6 la técnica de humedad incipiente, por lo que se agregé la
solucion precursora gota a gota hasta notar la presencia de una fase liquida sobre la
membrana. Se dejé la membrana en contacto con la solucion durante 24 horas, luego se
la sec6 en estufa a 105°C durante 24 horas y finalmente se la calcin6 a 200°C durante 4
horas. No fue posible realizar la calcinacién a mayores temperaturas debido a que la
membrana se deformaba y luego se rompia al armar el RMC.

Debido a que este limite en la temperatura también limita la temperatura de reduccién se
decidi6 realizar la misma con una solucién de NaH,PO,.H,O, con una concentracion
0,059 molar. Las membranas calcinadas se pusieron en contacto durante una hora con la
solucién reductora, casi instantaneamente se observo un cambio en la coloracién de las
membranas indicando el cambio de estado del Paladio. Transcurrido el tiempo de
contacto se lavd con agua destilada para remover cualquier resto de la solucion
reductora y se secO a temperatura ambiente.

En la Figura 3.9 se presentan imagenes de una membrana en las distintas etapas de
preparacion. De izquierda a derecha se identifican: la membrana comercial sin
tratamiento, la membrana impregnada con la solucién, la membrana calcinada y la
membrana catalitica activa.

Figura 3.9 — Fotografia de una membrana comercial, impregnada, calcinada y
reducida.

Una vez colocada una membrana dentro del reactor, previo a la reaccién se hizo circular
una mezcla de 200 ml/min de N, e H; en relacion 1:1 durante 9 horas a una temperatura
de 100°C con la finalidad de eliminar cualquier de humedad remanente.

Considerando la concentracién de la solucién y el volumen de poros informado por el
proveedor de la membrana se estim6 que la cantidad de catalizador depositada se
encontraria en el orden de la del catalizador comercial, permitiendo el seguimiento de la
reacciOn correctamente. Ademas, la conversion por paso se encontraria dentro del limite
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del 3% necesario para operar de modo diferencial. Ambas suposiciones fueron
confirmadas posteriormente durante los ensayos.

3.3.3 LECHO DE SACRIFICIO

Como se explica méas adelante (seccién 3.4.5) durante los primeros ensayos realizados
se detectaron problemas debido a la baja actividad catalitica observada.

Este problema fue solucionado por medio de la instalacién de un lecho de sacrificio en
paralelo al reactor, sobre el cual se realiza la circulaciéon del solvente previo a la
incorporacién de BY y del inicio de la reaccion, con el objetivo de retener cualquier
veneno presente en él.

El lecho de sacrificio consiste en un tubo de 5,5 mm de didmetro interno y una longitud
de 22 cm, el cual se carga con aproximadamente 3,5 g catalizador comercial sin moler
y reducido de acuerdo a lo indicado en el seccién 3.3.2.1.

3.3.4 BOMBA DE RECIRCULACION, SISTEMA DE TUBERIAS Y TOMA DE
MUESTRAS

Para impulsar el caudal de la mezcla liquida por el circuito se utiliza una microbomba
rotativa de dos 16bulos con acople magnético provista por All-Tech. El caudal puede ser
regulado mediante una fuente de corriente continua. El caudal operativo durante los
ensayos fue de alrededor de 700 ml/min.

Las tuberias y accesorios utilizados para la construccion del sistema son de acero
inoxidable o poliamida.

Como se menciond anteriormente es importante que en todos los casos los reactores
operen en forma diferencial. Desde el punto de vista de la bomba esto implica que el
caudal de recirculacion de la misma debe ser tal que la diferencia entre la concentracidén
de entrada y salida al reactor sea despreciable. Adicionalmente, en particular para el
RLF, un caudal alto también permite minimizar las resistencias externas a la
transferencia de materia y energia.

El fluido es bombeado desde el vaso al reactor y luego retornado al mismo, como puede
verse en la Figura 3.1. Para esta ultima etapa existen dos trayectorias, las cuales pueden
seleccionarse mediante una valvula de tres vias situada antes del retorno al vaso.
Durante los ensayos el fluido circula normalmente por la trayectoria directa, que
conduce desde la véalvula de tres vias al vaso agitado. Cuando se extrae una muestra se
utiliza la circulacién por la otra trayectoria permitiendo que el fluido circule y arrastre el
caudal residual alojado en el rulo. Esto se logra permitiendo la circulacion por alrededor
de 3 segundos, luego de lo cual se puede retornar a la trayectoria normal y se cierra la
valvula on-off en el extremo de la trayectoria del toma muestras. El volumen de liquido
entrampado en el rulo es de aproximadamente 0,5 ml. Con este procedimiento se evita
el problema de perder grandes volimenes de la mezcla reactiva cada vez que se toma
una muestra debido a las altas presiones a las que se opera.
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Estas dos trayectorias fueron construidas con lineas de 1/8”, mientras que para el resto
del circuito se utilizaron lineas de 1/4”. La razén de esto es, por un lado, reducir el
volumen del rulo de muestreo y, por lo tanto, de las extracciones, y por otro, generar
una pérdida de carga medible en el tramo directo entre el vaso y la posicién del
mandmetro. Esta pérdida de carga se correlaciond con el caudal circulante por lo que la
diferencia en la presion entre el vaso y el manémetro se utiliz6 como una indicacién del
caudal circulante.

En la Figura 3.2 puede observarse que el sistema permite seleccionar, por medio de
vélvulas de tres vias, entre operar con el RLF, el MR y el RMC o realizar la purificacion
inicial del solvente haciéndolo circular a través del lecho de sacrificio. Adicionalmente
puede recircularse la solucidn de trabajo sin pasar por ninguno de los reactores. Esta
alternativa de operaciéon es la utilizada durante la carga y acondicionamiento del
solvente y los reactivos a la presion y temperatura de operacion.

Durante la reaccidn también se extraen un cierto nimero de muestras de la fase vapor en
el vaso con el objetivo de monitorear la presion parcial de hidrogeno. La extracciéon de
las mismas se realiza a través de una conexidn a la parte superior al tanque agitado,
indicada en la Figura 3.2. Dicha conexién también posee un mandmetro que permite
monitorear la presion total en el vaso.

En la Figura 3.10 se presenta una fotografia del equipo experimental donde se puede
distinguir de izquierda a derecha la torre de control de temperatura y revoluciones del
agitador, el vaso, la bomba de recirculacion, el RLF y el MR o RMC.
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Figura 3.10 - Fotografia del equipo experimental

3.3.5 LINEAS DE ALIMENTACION

Las lineas de alimentacién al sistema corresponden al butino, hexano, propano y gases
(H> y N»). En la Figura 3.2 puede observarse un esquema de las mismas.

En estudios previos (Bressa, 2001) se observo que la presencia de vapor de agua
ocasiona una pérdida de actividad del catalizador. Por esta razén durante el disefio del
sistema experimental se dispusieron elementos para evitar su introduccidn con los gases
o durante la carga de los reactivos. De la misma manera tampoco debe ingresar O, dado
que los materiales cataliticos empleados catalizan la reaccién de formacién de agua a
partir del H; presente en el sistema.

3.3.5.1 Alimentacion de gases, H, y N,

Como puede verse en la Figura 3.2, las lineas de alimentacién de H, y N, comparten un
tramo comun de los elementos de purificacion, en la direccién del flujo aparecen:

- Lecho de sacrificio

- Lecho de tamiz molecular de Zeolita 4A
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- Trampa de O, (6xido de manganeso) provista por “All-Tech”

El lecho de sacrificio se encuentra constituido por pastillas de catalizador pre-reducidas
y se instala para asistir al resto de los elementos, dado que cuando circula O, como
impureza en una corriente de hidrégeno genera agua que es adsorbida. Este lecho se
recambia periddicamente, a diferencia del resto de los elementos que se regeneran.

Los otros dos elementos presentes en estas lineas son convencionales. La funcién de la
zeolita es retener la humedad que puedan tener los gases o que se pueda haber generado
en los lechos de sacrificio por la reduccion del O,.

El arreglo de la linea permite regular el caudal de ambos gases independientemente por
medio de vélvulas tipo aguja. Adicionalmente, para el hidrogeno el manoregulador
permite controlar su presion de alimentacién y por ende la presion total, variable
operativa fundamental durante los ensayos. Para el N, existe una valvula de tres vias
que, a través de una manguera de acople rapido, permite conectar la alimentacion sin
pasar por la regulacién de caudal.

La alimentacion de gases cumple diversas funciones en la operacion del sistema.
Primeramente, permite el acceso del H, durante los ensayos y adicionalmente del N,
durante la reduccion y secado. En segundo lugar, permite la purga del sistema cuando se
abre el vaso (para inspeccidn) o se cargan los reactores. Esto puede lograrse mediante el
acople de los conectores Q6 y Q7 presentados en la Figura 3.2. Todo el sistema puede
purgarse accionando correctamente el conjunto de valvulas.

3.3.5.2 Alimentacién de butino y propano

Estos componentes son extraidos de sus envases en fase vapor. A la salida de cada tubo
se encuentra instalado un lecho de tamiz molecular de zeolita 4A como trampa de
humedad. Estos dos componentes nunca son alimentados en forma simultdnea por lo
que comparten un controlador de flujo masico. La conexion del controlador al sistema
se realiza a través de los conectores rapidos Q3 y QS5, como se aprecia en la Figura 3.2.

3.3.5.3 Alimentacion de hexano

La carga de hexano se realiza bajo una corriente de hidrégeno regulada a través de los
conectores rapidos Q4 y Q2, indicados en la Figura 3.2, con el objetivo de evitar la
entrada de aire y humedad al sistema.

La cantidad precisa de hexano a cargar al vaso se logra con un tubo de doble aforo
indicado en la Figura 3.2. La carga de este tubo se realiza por gravedad conectando
ambos recipientes a través de los acoples rapidos Q1 y Q2 para permitir el paso del gas
desplazado desde el tubo a la ampolla.

La carga al vaso, desde el tubo aforado, también se realiza por gravedad, mediante los
conectores Q2 y Q5 indicados en la Figura 3.2.
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3.3.6 SUSTANCIAS UTILIZADAS

La mezcla liquida inicial estd compuesta por tres hidrocarburos: butino, propano y
hexano. El butino es el reactivo principal y fue provisto por Alphagas en cilindros de 1
kg con una pureza del 99,0%. El hexano se utiliz6 como solvente inerte y fue provisto
por UVE con calidad HPLC (95%). El empleo de hexano como solvente permite, por su
relativamente baja presion de vapor, operar en fase liquida a presiones menores y
facilita la toma de muestras y su conservacion, de acuerdo a lo explicado en la seccidon
3.4.3, hasta el posterior analisis cromatografico.

Otro componente empleado es el propano, provisto en cilindros por Alphagas con una
pureza del 99,99%. El mismo es empleado cuando se trabaja con presiones parciales de
H;, menores a 3 bar, agregando la cantidad necesaria para mantener la presion total en,
al menos, 4 bar. Este valor de presion total es necesario para poder extraer muestras
para analisis.

El hidrégeno fue provisto por LINDE-AGA con una pureza del 99,999%. El mismo se
agrega en forma continua para mantener automaticamente la solucién de trabajo
saturada. El hidrégeno es también utilizado durante la reduccién del catalizador
comercial en cualquiera de sus formas, en la reduccidn y secado final de las membranas
cataliticas, como se explica en la seccién 3.3.2.2, y para realizar el andlisis de las
muestras como se indica mas adelante (en la seccién 3.4.3)

La mayor cantidad de propano incorporado inicialmente permanece en fase liquida. En
consecuencia, la extraccion de muestras, tanto de la fase vapor como del liquido, no
altera su proporcion en la mezcla de hidrocarburos, permitiendo que su presion parcial
permanezca aproximadamente constante durante el ensayo. De esta manera, al mantener
la presion total del sistema constante, la presion parcial de hidrégeno también
permanece aproximadamente constante.

Si en vez del propano se utilizara un gas inerte de baja solubilidad como el nitrégeno, su
masa inicial permanece casi en su totalidad en la fase vapor, y debido al aumento del
volumen de vapor (por disminucién del volumen de liquido debido a la extraccion de
muestras), se produce una disminucion continua de su presion parcial y por ende un
aumento de la del hidrégeno. Este resultado fue observado en la practica en ensayos
anteriores a los del presente trabajo.

De todas maneras, nitrégeno con una pureza del 99,999% provisto por LINDE-AGA es
utilizado como gas inerte en operaciones de barrido e inertizado del sistema, como
diluyente del hidr6geno durante la reduccion del catalizador comercial en cualquiera de
sus formas, en el secado final de las membranas cataliticas y para realizar el anélisis de
las muestras.

Las membranas de nylon y alimina fueron provistas por Whatman.

La solucion precursora para la impregnacion de las membranas fue preparada con una
sal de PdCl, provista por Sigma-Aldrich con una pureza del 99,9% y una solucion acida
preparada a partir de la dilucion de HCI fumante al 37% provisto por MERCK. La
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solucion de agente reductor fue preparada a partir de una sal de NaPO,H,, provista por
Sigma-Aldrich con una pureza del 99%.

3.4 DESARROLLO Y ANALISIS DE LAS MUESTRAS

3.4.1 PROCEDIMIENTO PARA LOS ENSAYOS EN EL SISTEMA
EXPERIMENTAL

La siguiente secuencia resume el procedimiento seguido para cada ensayo realizado, el
cual comienza luego de la reduccion de los catalizadores explicada previamente:

1- Reduccidn del lecho de sacrificio.

2- Barrido del sistema con hidrégeno para eliminar el nitrogeno.

3- Aislamiento del sistema catalitico.

4- Admision del hexano al tanque agitado.

5- Admisién de H; hasta alcanzar 7 bar de presion total.

6- Arranque de la agitacidn, el sistema de calefaccion y la bomba de recirculacion
circulando el fluido por el lecho de sacrificio.

7- Circulacion del hexano por el lecho de sacrificio durante una hora una vez
alcanzado el estado estacionario.

8- Detencidn de la bomba y del sistema de calefaccion del vaso.

9- Despresurizacion del sistema.

10- Bloqueo del lecho de sacrificio.

11-Nuevo arranque de la bomba circulando el fluido por el by-pass del circuito.

12- Admision del BY al vaso.

13- Admision del propano en caso de ensayo a bajas presiones.

14- Arranque del sistema de calefaccion en el tanque y en el reactor a utilizar.

15- Admision de H, hasta la presion total de operacion.

16- Una vez alcanzado el estado estacionario arranque del ensayo cinético (tiempo
cero) derivando la recirculacion hacia el reactor seleccionado.

17-Toma de las muestras iniciales de liquido y vapor.

18-Toma de muestras a distintos tiempos de reaccidn segin el programa estipulado.

19-Descarga de la solucion de trabajo remanente y barrido del sistema con N».

20- Finalizacion del ensayo.

Luego de finalizado el ensayo se desarma el lecho de sacrificio y se lo carga con
catalizador fresco que deberé ser reducido.

En caso que se planee continuar trabajando con el mismo sistema reactivo se presuriza
con N hasta una presion de alrededor de 2 bar. Caso contrario se bloquea el vaso y se
desarma el reactor.

3.4.2 ESQUEMA DE REACCIONES

En el esquema global de reacciones intervienen 5 especies de hidrocarburos, butino
(BY), I-buteno (BE), cis-buteno (cBE), trans-buteno (tBE) y butano (BA) e H,. Se
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pueden identificar siete reacciones globales, de acuerdo al sistema presentado en la
Figura 3.11.

cBE

BY BE BA

tBE

Figura 3.11 - Esquema de reacciones

El BY solo puede hidrogenarse irreversiblemente hacia BE. Por otro lado,
experimentalmente se ha verificado que las isomerizaciones entre los tres butenos s6lo
ocurren en presencia de hidrogeno; por lo tanto son reacciones de hidro-isomerizacion
(Bressa, 2001). Las etapas finales del sistema de reaccidon son las hidrogenaciones
irreversibles de los tres butenos, formando BA. No se considera la formacion directa de
BA a partir de BY, de acuerdo a lo informado en la bibliografia (Bond y col., 1962;
Alves, 2009) y confirmado en ensayos propios.

3.4.3 ANALISIS DE LAS MUESTRAS

El andlisis de las muestras se realiza por cromatografia gaseosa en un cromatdgrafo
Shimatzu GC-8A con un FID como detector. El detector de ionizaciéon de llama se
mantuvo a 150°C.

Para la separacion del BE, cBE y tBE se utiliz6 una columna de 7 pies de longitud y
1/8” de didmetro rellena con acido picrico al 0,19% sobre Graphpac-GC 80/100. Con
esta columna los tiempos de retencion para el BY y el BA son similares por lo que no es
posible cuantificarlos por separado. Para la operacion la columna se mantiene a
temperatura ambiente hasta la elucion del dltimo componente (tBE). Dado que el
hexano es fuertemente adsorbido por el relleno de la columna, para evitar tiempos de
retencion muy largos se invierte el flujo y se eleva la temperatura de la columna hasta
90°C mediante una rampa de 32°C/min. De esta manera el tiempo insumido por andlisis
resulta de alrededor de 30 minutos.

Debido a que el tiempo entre muestras es por lo general menor a 30 minutos las
muestras tomadas se conservan a -20°C con el objetivo de reducir la vaporizacion hasta
el momento del andlisis. De cualquier manera, la volatilidad de las distintas especies
involucradas es similar, por lo que su proporcidn relativa en la mezcla no se modifica de
manera apreciable.
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Para cuantificar el BY y el BA se utiliz6 otra columna adicional con relleno de VZ-10,
60/80, 7 ft x 1/8” a 50°C. Del analisis con esta columna se obtuvo la relacion de areas
entre el BA y el cBE. Con esta relacién y los valores obtenidos de la suma de las
concentraciones de BY y BA en la columna de 4cido picrico es posible calcular ambas
concentraciones. En el trabajo con la columna de VZ-10 se tuvieron las mismas
consideraciones respecto al n-hexano que para cuando se trabaja con la columna de
acido picrico.

Los procedimientos de anilisis antes descriptos permiten obtener la concentracion de
los componentes a partir del hecho de que la concentracion total de especies de cuatro
carbonos (C4s) se mantiene constante a lo largo de las experiencias. De esta manera, a
partir de la composicion inicial del sistema, y las relaciones de las dreas de C4s en cada
muestra, se puede determinar la composicion de la solucién reactiva a lo largo del
ensayo.

Para determinar la concentracion inicial se recurre a las cantidades medidas de hexano
(volumen introducido), BY y propano (caudal controlado y tiempo de carga) durante la
carga. Con la presion total y la temperatura durante la corrida, las cuales son constantes,
y conociendo el volumen total del circuito de reaccion, es posible establecer las
cantidades y composicion tanto de la fase vapor como de la fase liquida, planteando el
equilibrio de fases. Para realizar este calculo se empled la ecuacion de estado de Soave-
Redlich-Kwong con reglas de mezclado MHSV (Dahl y col.,, 1991) y pardmetros
UNIFAC modificados (Larsen y col., 1987). Cabe aclarar que este calculo proporciona
también el valor de fraccion molar de H; disuelto en la fase liquida para las condiciones
del ensayo. Adicionalmente, la muestra inicial es analizada cromatograficamente en la
columna de 4cido picrico sin realizar la inversion del flujo, el andlisis dura
aproximadamente 90 minutos, luego de los cuales se obtiene una concentraciéon de C4s
inicial que puede compararse con la calculada.

Las muestras en fase vapor en el curso del ensayo cinético son procesadas en un
cromatégrafo TC 10 Teach Group GC 1000 II, con detector de conductividad para
monitorear la presion parcial de H,. Esta cantidad se la compara con la obtenida para
mediciones con H; puro. El cociente entre ambas cantidades multiplicado por la presion
total arroja la presion parcial de H, en la fase gaseosa. Esta presion permanece
aproximadamente constante en todos los ensayos.

3.4.4 SATURACION DE LA SOLUCION CON HIDROGENO

Como se explico en la seccion 3.3.1, la disolucidn del H en el vaso agitado tiene lugar a
través de la dispersion del gas que se encuentra en el volumen superior del vaso. La
cantidad de gas dispersado en la solucién liquida varia con la velocidad de rotacion
(RPM) del agitador, por lo que la posibilidad de mantener en todo momento el liquido
saturado con H; dependerd del valor de RPM empleado. Ardiaca (2002) realiz6 dos
ensayos a 500 y 2000 RPM en un reactor de RLF. No observé diferencias en la
velocidad de reaccion entre ambos ensayos. De esta manera concluy6 que la disolucion
del H; se produce lo suficientemente rdpido como para inferir que la saturacion de la
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solucion se mantiene atin a 500 RPM. Con suficiente margen de seguridad, todos los
ensayos realizados para el presente trabajo fueron hechos con una velocidad de
agitacion de 2000 RPM.

3.4.5 DESARROLLO DE LAS EXPERIENCIAS

Con el fin de organizar la informacioén experimental se denomin6 “serie” al conjunto de
ensayos realizados con la misma muestra de material catalitico, ya sea con catalizador
molido en el caso del MR o con una membrana catalitica para el RMC.

Respecto al RLF, se dispone como informacién previa de los ensayos de Alves (2009).
Se realizaron dos ensayos con el RLF para corroborar que el catalizador comercial
utilizar (a pesar del tiempo transcurrido) mantiene una actividad equivalente al
empleado previamente por Alves (2009). Los resultados obtenidos confirmaron esta
suposicion.

Durante las primeras experiencias con el catalizador molido, de caracter exploratorio, se
observo una muy baja actividad en el catalizador, con velocidades de consumo de BY
muy por debajo de las esperadas a partir de la cinética obtenida por Alves y col. (2013)
y de los dos ensayos realizados con pastillas de catalizador.

Buscando eliminar la posible causa de esta desactivacidn, se realizaron diferentes
acciones como la regeneracion del lecho de catalizador de sacrificio, el lecho de zeolitas
y la trampa oxi trap en las lineas de entrada de gases, de modo de evitar la entrada de
H,0 y/o O, (ver Figura 3.2), se cambi6 el proveedor del hexano, se realizé una limpieza
del sistema experimental y se barrié con el nuevo solvente. Sin embargo ninguna de
estas medidas tuvo resultados apreciables. Finalmente se prob6 con instalar un lecho de
sacrificio para hacer circular el solvente durante una hora previo a la reaccion, bajo la
hipotesis de la existencia de algin contaminante presente en el mismo. Esta accion tuvo
buenos resultados por lo que, como se describié previamente, se incorporo el lecho de
sacrificio al arreglo experimental.

De todas maneras, a pesar de contar con dicho lecho, en ciertas ocasiones se observo
una disminucion de la actividad del catalizador entre un ensayo y otro. En la Figura 3.12
se grafican los resultados para la primera y ultima corrida de una serie con el RMC. En
general, no se pudo determinar un patrén ni realizar ningtn tipo de cuantificacion ya
que, por lo general, la desactivacion afectd en forma preferencial la hidrogenacion de
los butenos, siendo mucho menor para el BY. Esta diferencia no permite aplicar un
factor global de actividad como hizo Alves (2009). La Figura 3.12 indica claramente la
menor velocidad de consumo del BE para el dltimo ensayo.

Debido a esto, en caso de detectar alguna merma en la actividad del catalizador, se
decidi6 descartar el ensayo y recomenzar con una muestra fresca. En los casos en que
no fuera posible comparar directamente la actividad entre ensayos por haberse variado
la presion o la temperatura entre los mismos, se realiz6 una corrida adicional en iguales
condiciones que la primer corrida de la serie. En caso que la actividad entre esta corrida
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y la primera no mostrara diferencias entonces los ensayos intermedios de la serie no
tenian problemas de desactivacion.

0,07
—4—BY 1* Corrida

0,06 ——BE 1I* Corrida
—e—BY 2* Corrida

0,05 .
—=—BE 2* Corrida

0,04

X;

0,03

0,02

0,01

0,00

0 20 40 60 80 100
tiempo [min]
Figura 3.12 - Variacion de las fracciones molares de BY y BE para dos ensayos en el

RMC con la misma muestra de catalizador y diferente actividad

El procedimiento elegido para descartar problemas de desactivacion mencionado
anteriormente generd la necesidad de repetir ensayos para cada temperatura o presion a
estudiar. Para salvar este problema, en ciertos casos, se realizaron ensayos en los que se
vario la presidn o la temperatura dos o tres veces durante el mismo ensayo. Esto permite
reducir los tiempos del trabajo experimental y obtener datos sin la diferencia de
actividades por envenenamiento.

En la Figura 3.13 se presenta un ensayo realizado en el MR para estudiar el efecto de la
variacion de temperatura sobre el BY. Primeramente se inicid la reaccion a 33°C, una
vez obtenidas un nimero suficiente de muestras se fija en la torre de control un nuevo
valor de temperatura (por ejemplo, 44°C en la Figura 3.13) y se accionan las véalvulas
del circuito de recirculacién evitando el pasaje a través del reactor. Una vez que en el
vaso se alcanza la nueva temperatura estacionaria, se restaura la recirculacion a través
del reactor y se continua con la toma de muestras. En el caso de la Figura 3.13 se repitid
el procedimiento para operar a un tercer nivel de 60°C. El aumento de la temperatura
genera un descenso en la presion parcial de hidrogeno (Figura 3.13), ya que aumenta la
volatilidad de los hidrocarburos; por otro lado aumenta la constante de Henry para el
hidrogeno, por lo que el resultado neto de estos dos efectos es una disminucion de la
concentraciéon de hidrogeno en la fase liquida. Para el andlisis de los resultados se
contempla la variacién simultdnea de ambas variables, T y Pp.
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Figura 3.13 - Variacion de las fracciones molares de BY y BE a tres temperaturas
diferentes en el MR

3.4.6 CONDICIONES OPERATIVAS ESTUDIADAS DURANTE LOS
ENSAYOS

Se trabaj6 con concentraciones de BY entre 5% y 8%. Si bien este rango esta por
encima del nivel usual para esta impureza en las corrientes industriales, el proposito de
los niveles empleados es permitir determinar con certidumbre el orden de reaccién del
BY.

Se barrieron temperaturas entre 33°C y 60°C para los ensayos con el micro reactor y
entre 39°C y 60°C para el reactor de membrana.

Por otro lado se barrieron presiones totales entre 4 y 7 bar, que corresponden a un rango
de presiones parciales de H, de 1 a 5 bar.

Los valores de temperaturas y presiones parciales de hidrogeno son similares a los
utilizados en procesos de purificacion por hidrogenacién selectiva de corrientes de C4s
contaminadas con acetilénicos.

Como premisa se buscd en general estudiar el comportamiento del sistema frente a los
cambios en las variables relevantes en la zona de interés para la operacion industrial
para, posteriormente, poder obtener los pardmetros cinéticos del sistema.

3.5 CONCLUSIONES

A lo largo de este capitulo se describi6 en detalle el sistema experimental, asi como el
procedimiento desarrollado y los principales lineamientos seguidos durante las
experiencias.

_45-



CAPITULO : 3

El sistema desarrollado por Alves (2009) fue modificado de modo de poder incorporar
el MR o el RMC. También se incorporé un lecho de sacrificio para el solvente para
solucionar los problemas de actividad encontrados. Adicionalmente, se cuenta con
elementos para evitar el ingreso de O, o H,O a través de las corrientes gaseosas de
ingreso.

A partir del trabajo de Ardiaca (2002) se puede considerar que la mezcla reactiva se

encuentra saturada en el vaso.

La mezcla reactiva a utilizar tiene una composicidon similar a la empleada por Alves
(2009), por lo que el método analitico utilizado en dicha tesis resulta satisfactorio para
el presente trabajo.

A partir de lo anteriormente expuesto, puede estudiarse la hidrogenacion del BY en un
RLF, MR o RMC. Interesa en particular estudiar el sistema en las condiciones de
composicion, presion y temperatura de interés industrial.
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4 PRESENTACION Y ANALISIS DE LOS RESULTADOS
EXPERIMENTALES EN EL MICRO-REACTOR

4.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presentan los resultados de los ensayos experimentales y el ajuste de
los parametros de la reaccion de hidrogenacién del BY realizados sobre el catalizador
comercial molido en el Micro-reactor (MR) y su comparacion con el comportamiento
del catalizador comercial entero en un Reactor de lecho fijo (RLF).

Con este fin, en primer lugar se presenta el andlisis realizado para determinar el nimero
de lechos en el disefio final del arreglo del polvo catalitico en el MR descripto en el
capitulo anterior.

Luego se presentan los resultados experimentales junto con un anélisis cualitativo de los
mismos. En el inciso siguiente, se analizan cualitativamente las diferencias en la
actividad y selectividad observadas en los ensayos en el MR y el RLF.

A continuacién se realiza una simulaciéon de ensayos en el MR a distintas presiones
utilizando los parametros obtenidos por Alves y col. (2013).

Seguidamente, se presentardn los resultados cuantitativos del ajuste de los pardmetros
cinéticos del sistema a partir de los datos experimentales obtenidos. Como se explicd
anteriormente las propiedades cataliticas intrinsecas del material utilizado son
coincidentes con las del material utilizado por Alves y col. (2013), por lo que se
presentard también la simulacion de ensayos en el RLF realizados por Alves y col.
(2013) a partir de los parametros cinéticos obtenidos, incorporando las resistencias
internas a la transferencia de materia en las pastillas del catalizador comercial.

Para finalizar se simularin los ensayos realizados en el MR a temperaturas diferentes a
44°C utilizando los los valores de Ea y AH,, obtenidos por Alves y col. (2013) para
predecir la variacion de los valores ajustados de ko y K,

42 SELECCION DEL ARREGLO FINAL DEL SISTEMA
CATALITICO

La misma masa de catalizador, molido hasta iguales dimensiones, puede distribuirse
diferente manera dentro del MR. Puede ubicarse toda la masa en un unico lecho o
ponerse un numero mayor de capas, separadas por membranas de nylon.
Experimentalmente se aprecié que esta decision impacta el comportamiento del sistema,
en consecuencia se decidié analizar cudl era el nimero adecuado de capas a utilizar.
Como se menciond en la descripcion de la Figura 3.7, finalmente la muestra de
catalizador molido fue distribuida en cuatro capas separadas por membranas de nylon
comercial. Para llegar a este nimero de capas el criterio empleado se bas6 en la
determinacion experimental de la selectividad del sistema, definida como:
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S— XBE ~ Xppe “4.1)
Xpy® ~XBy

En la Figura 4.1 se grafica la selectividad para una misma masa de catalizador,
distribuida en distintos nimeros de lechos cataliticos, en funcién de la concentracién de
BY. Los ensayos fueron realizados a 44°C y 5 bar de Py,. Se aprecia una funcionalidad
de la selectividad con el nimero de lechos cuando el arreglo cuenta con menos de
cuatro lechos. En particular, puede verse que al utilizar uno o dos lechos la selectividad
disminuye en forma permanente al disminuir el contenido de BY, hasta alcanzar, al
momento en que este no se detecta, valores del 20% para un lecho y del 50% para dos
lechos.

La interpretaciéon de este comportamiento se basa en la dificultad de controlar la
uniformidad del espesor de la muestra de catalizador (aproximadamente 120 pm, para
una dnica capa). El polvo catalitico puede aglomerarse en ciertas zonas de la seccidén
transversal, generando un aumento del tamafio efectivo de particula, lo que promueve
una irrigacion insuficiente y un aumento de las resistencias internas a la transferencia de
materia en los aglomerados, con la consecuente disminucion de la concentracion de BY
dentro de esa zona. En caso de que la caida de la concentracién sea lo suficientemente
grande como para que el BY se alcance a agotar en el interior de las particulas del
aglomerado, los centros activos del catalizador quedan disponibles para la adsorcion de
BE y su posterior reaccion, disminuyendo la selectividad del sistema. Este fendmeno
resulta similar al observado dentro de las pastillas de catalizador en el RLF (Alves,
2009).

En la Figura 4.1 también puede observarse que los arreglos con cuatro o mas lechos
presentan aproximadamente la misma selectividad. Teniendo en cuenta el espesor total
de la muestra de catalizador anteriormente estimado para un lecho resulta que, a partir
de cuatro lechos, la altura de cada uno es del orden del tamafio de particula del
catalizador molido. Esto permite que dichas particulas se encuentren lo suficientemente
separadas para evitar acumulaciones localizadas. De esta forma se logran valores
elevados de selectividad (mayores al 90%) hasta valores muy bajos de xpy.

Teniendo en cuenta lo anteriormente analizado, por razones de practicidad se adoptd
como arreglo final del reactor la configuracion con cuatro capas cataliticas.
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Figura 4.1 - Selectividad (definida en Ecuacién 4.1) en funcién de ppm de BY para
diferentes numeros de lechos de particulas molidas

4.3 DESCRIPCION CUALITATIVA DE LOS RESULTADOS
EXPERIMENTALES EN ELL MR

Una vez definida la configuracion final del sistema catalitico se realizaron diferentes
ensayos en el rango de condiciones mencionadas en el Capitulo 3 para estudiar la
actividad y la selectividad del sistema, asi como la influencia de la temperatura y la
presion parcial de H, sobre las mismas. A continuacién se analizan los resultados
experimentales obtenidos.

En la Figura 4.2 se presenta la evolucion de la composicion de los C4s, partiendo de BY
como unico reactivo inicial, a 5 bar de Py, y 44°C con una masa de catalizador (m¢,) de
83,4 mg. Puede observarse que el unico producto de reaccion es el BE hasta la
desaparicion casi total del BY. Esto puede explicarse por la mayor capacidad del BY
para adsorberse sobre los sitios activos del catalizador, siendo suficiente muy bajas
concentraciones del mismo para cubrir toda la superficie activa.

Por otro lado puede observarse que la velocidad de reaccidon del BY aumenta conforme
disminuye su concentracion, esto indica un orden negativo de reaccion y confirma la
fuerte adsorcidn del mismo sobre los sitios activos. Este comportamiento es consistente
con el observado por Alves (2009) y con las expresiones cinéticas descriptas
previamente en el Capitulo 2.
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Simultaneamente al inicio del consumo de BE se aprecia la formacion de sus productos
de reaccion, cBE, tBE y BA. Los isomeros cBE y tBE se acumulan sostenidamente
hasta que su concentracion alcanza un valor tal que sus respectivas velocidades de
consumo por hidrogenacién a BA se hacen apreciables, lo cual ocurre cuando X.gg y
xpg alcanzan valores aproximados a xgg. A tiempos de reaccion mas elevados se
evidencia el consumo neto de ambos isdmeros

También puede destacarse que la hidro-isomerizaciéon hacia tBE parece favorecida
respecto al cBE.

0,07 ——
T =44°C —=—BE
0:. 06 T mcat = 83-4 mg
0,05 -
xi

0,04
0,03
0,02
0,01 ~
0,00 —

0 20 40 60 .8? 100 120 140 160 180

t [min
Figura 4.2 - Variacion de las fracciones molares de C4s en funcion del tiempo para
el MR

En la Figura 4.3 se grafica la selectividad S definida en la Ecuacién 4.1 para un ensayo
a 44°C y 3,2 bar de presion parcial de hidrégeno con una m¢, de 100,8 mg. Se retuvo
este ensayo para la representacion por disponer de datos a las menores concentraciones
de BY. En general, el orden negativo de la reaccién hizo dificil la toma de muestras en
esa zona, ya que la velocidad de reaccidn se vuelve muy rapida. Puede observarse que el
sistema posee una selectividad superior al 99% para concentraciones por encima de las
10000 ppm de BY (xgy=0,01), mientras que para la concentracién minima medida de
590 ppm esta cae al 86% demostrando la selectividad del catalizador hacia BE.
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Figura 4.3 - Selectividad en funcion de las ppm de BY

4.3.1 EFECTO DE LA PRESION

Los ensayos analizados en este inciso muestran el efecto de la variacion de la presion de
hidrogeno sobre el sistema. Las experiencias fueron realizadas a 1,2; 3,2 y 5,0 bar de
P, la m¢, en cada uno fue 81,3; 100,8 y 83, 4 mg respectivamente. Todos los ensayos
fueron realizados a 44°C.

En la Figura 4.4 puede observarse la evolucion de los tres ensayos a las presiones antes
mencionadas. No se grafica la evolucion de los 2-butenos y se agregan lineas de
tendencia para facilitar la visualizacién. Cualitativamente puede observarse que la
velocidad de hidrogenacion del BY aumenta con la presion parcial de hidrogeno.

Por otro lado, en la Figura 4.5 puede observarse que la variacion de la presion no tiene
un efecto significativo sobre la selectividad del sistema. Esto confirma la ausencia de
resistencias a la transferencia de materia dentro de las particulas de catalizador. Mas
adelante, al llevar a cabo la comparacion del comportamiento del material catalitico
utilizado en el MR y el RLF, se profundizaré en este aspecto.
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Figura 4.4 - Variacion de las fracciones molares de BY y BA en funcion del tiempo
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Figura 4.5 - Selectividad en funcion de las ppm de BY a diferentes PH2 a 44°C
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4.3.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA

De manera similar al punto anterior se analiza aqui el efecto de la temperatura sobre el
comportamiento del sistema. Se realizaron ensayos a 35°C, 44°C y 60°C y Py, de 5,1;
5,0 y 4,9 bar respectivamente.

En la Figura 4.6 puede observarse el comportamiento del sistema a las tres temperaturas
mencionadas. Nuevamente, tampoco se grafican los 2-butenos y se agregan las lineas de
tendencia para facilitar la visualizacion. Puede observarse, cualitativamente, que la
velocidad de consumo de BY aumenta con el aumento de la temperatura.

Finalmente, en la Figura 4.7 se observa el comportamiento de la selectividad del sistema
con la temperatura. De modo similar a los casos en que se variaba la presion, no se
presentan diferencias apreciables en la selectividad del sistema frente a variaciones en la
temperatura de los ensayos.

T 35°C; Py 5.1 bar; m, 81.6 mg—# BY—&- BA

0.08 1 T 44°C; Py, 5.0 bar; m_,; 83.4 mg—+ BY—=+ BA

’ T 60°C; Py, 4.9 bar; m_, 82.8 mg —#-BY—e- BA
X, 0,06
0,04
0,02
0,00

tiempo [min]

Figura 4.6 - Variacion de las fracciones molares de BY y BA para tres ensayos a
diferentes temperaturas
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- 0,6

m35°C; 5,1 bar; 81,6 mg - 0.5

A 44°C; 5,0 bar; 83,4 mg L 0.4
©60°C; 4.9 bar; 82,8 mg

- 0,3

- 0,2

- 0,1

T T T 0..0

80000 60000 40000 20000 0
ppm BY

Figura 4.7 - Selectividad en funcion de las ppm de BY a diferentes temperaturas

4.4 COMPARACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN ELL MR
Y EL RLF

En este inciso se analizardn comparativamente los comportamientos del material
catalitico utilizado en el MR frente al reactor convencional, el RLF. En particular se
focalizard en la actividad y selectividad en dichos sistemas, teniendo en cuenta que,
como se explico en el Capitulo 3, la diferencia principal entre ambos reactores radica en
el tamafio de particula.

En las Figuras 4.8 y 4.9 se grafica la evolucion de las concentraciones de BY, BE y BA
para dos ensayos, a 5,0 bar de Py, y 44°C, en los reactores mencionados. Es importante
destacar que las masas de catalizador utilizadas fueron 80 mg y 250 mg para el MR y el
RLF respectivamente. Se grafica en dos figuras por separado para facilitar la
visualizacion. Por la misma razén, no se grafican los 2-butenos y se agregan lineas de
tendencia.

Puede observarse que el polvo catalitico en el MR posee una mayor actividad global que
las pastillas de catalizador en el RLF. Esto puede cuantificarse, en forma aproximada,
calculando el tiempo para el cual se consume totalmente el BY en cada sistema. En la
Figura 4.8 puede observarse que esos tiempos son de 30 y 120 minutos para el MR y
RLF respectivamente, teniendo en cuenta la diferencia en las cantidades de masa
empleadas puede estimarse que la actividad observada en el MR es aproximadamente
12,5 veces mayor a la del RLF.
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Figura 4.8 - Evolucion de las fracciones molares de BY y BA en el tiempo para el

RM y RLF
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Figura 4.9 - Evolucion de la fraccion molar de BE en el tiempo para el RM y el

RLF

Considerando que las propiedades cataliticas intrinsecas de ambos materiales son las
mismas la diferencia en la actividad observada puede explicarse teniendo en cuenta que
el RLF opera con altas resistencias a la transferencia de materia, que disminuyen la
concentracion de las especies reactivas hacia el interior de la pastilla de catalizador, a tal

grado que usualmente la concentracion de la o las especies limitantes se anulan dentro

de la capa activa a distancias relativamente cortas de la superficie externa (Alves y col.,
2013; Ardiaca y col., 2001). En la Figura 4.10 se presenta un esquema ilustrativo de los

-55-



CAPITULO : 4

perfiles dentro de la capa activa de una pastilla, donde el hidrégeno es el reactivo
limitante. Puede observarse que una parte de la capa catalitica (se recuerda que son
pastillas egg-shell) no es aprovechada. En funcién de lo anteriormente expuesto, la
mayor actividad global observada puede explicarse en funcién de la ausencia de
resistencias en el polvo catalitico, que permiten que las concentraciones de los reactivos
dentro del catalizador sean iguales a la exterior.

ZONA SIN
REACCION

Figura 4.10 - Perfiles de composicion para el BY y el H2 dentro del espesor de capa
activa con el hidrégeno como reactivo limitante

Otro aspecto en el que el material catalitico del MR tiene un mejor desempeifio respecto
al del RLF es en la selectividad. En la Figura 4.8 puede observarse que la aparicion de
BA en el ensayo del MR préicticamente coincide con el consumo total de BY, mientras
que en el ensayo del RLF, el BA ya se encuentra presente a una concentracion de BY
significativamente mayor. A partir de las Figuras 4.8 y 4.9 puede evaluarse que la
relacion entre la concentracién méxima de BE medida y la concentracidn inicial de BY
es de 0,96 para el MR y de 0,77 para el RLF.

En la Figura 4.11 se grafica la selectividad (Ecuacion 4.1) observada en los distintos
ensayos en el MR (datos experimentales de las Figuras 4.5 y 4.7) y los datos de los
ensayos con el RLF a T=44°C y Pyp=3 y 5 atm, con mg =500 mg y 250 mg
respectivamente. Se recuerda que para facilitar la interpretacion del grafico no se
diferenci6 entre distintas condiciones operativas en los distintos ensayos del MR debido
a que no se encontraron diferencias significativas en las selectividades a distintas
presiones y temperaturas. Puede observarse que el material catalitico en el MR presenta
una mejor selectividad a bajas concentraciones de BY respecto al RLF. Adicionalmente
puede observarse que la selectividad en el RLF, a diferencia de lo observado en el MR,
se deteriora con un aumento en la presion parcial de hidrégeno.

Nuevamente la menor selectividad de las pastillas de catalizador en el RLF se explica a
partir de las elevadas resistencias internas a la transferencia de masa. En la Figura 4.12
puede observarse en forma esquemdtica como, a bajas concentraciones, el BY es el
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reactivo limitante frente al H, y su concentracion cae a cero en el interior de la capa
activa, permitiendo que el BE se adsorba sobre la superficie catalitica y reaccione con el
hidrégeno remanente. A su vez, mientras mayor sea Py, mayor serd el exceso de H;
disponible para su reaccioén con el BE y mayor sera la pérdida de selectividad, como se
explicd en contribuciones previas (Alves y col., 2013; Ardiaca y col., 2001).

1,0
L
0,9
0,8
0,7
S
0,6
e MR T=[35-60]°C; PH2=[1,2-5,0] - 0.3
bar - 04
RLF T=44°C; PH2=5,0 bar 03
——RLF T=44°C; PH2=3,0 bar 0,2
0,1
‘ ‘ T 0,0
40000 30000 20000 10000 0
ppm BY

Figura4.11 - Comparacion de la selectividad en el RLF y el MR en funcién
de las ppm de BY.

ZONA DE
REACCION
DE BUTENOS

o~

Figura 4.12 - Perfiles de composicion para el BY y el H2 dentro del espesor
de capa activa con el BY como reactivo limitante
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4.5 SIMULACION DE LOS DATOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS
EN EL MR A PARTIR DE LOS PARAMETROS CINETICOS
AJUSTADOS EN EL RLF

Como se explicd anteriormente, el material catalitico utilizado en el MR se obtuvo a
partir de las pastillas comerciales, en consecuencia, sus propiedades cataliticas
intrinsecas son las mismas.

En el Capitulo 2 se presentaron los resultados del ajuste de los parametros de la cinética
postulada por Alves y col. (2013) utilizando datos de ensayos obtenidos con las pastillas
enteras de catalizador comercial.

Con esa informacién pueden simularse los ensayos realizados con el catalizador molido
en el MR y analizar la capacidad de prediccion de los pardmetros obtenidos por Alves y
col. (2013).

En funcién de esto, primeramente se plantean los balances necesarios para simular el
MR. Luego se presentan y analizan los resultados obtenidos con los ensayos
anteriormente presentados.

Para realizar los balances se despreci6 la cantidad de hidrocarburos en la fase vapor, ya
que representa una fraccidn inferior al 2% del total. Por otro lado, el volumen de fase
liquida extraido durante los ensayos representa un 10-20% de la cantidad inicial de
moles, un valor no despreciable y que debe ser considerado. El reactor opera bajo
composicion y temperaturas uniformes, por lo que el balance de BY en el sistema se
expresa de la siguiente manera:

d(N, Xgy) _

= —Im_.V,

dt cat Vact o —9CXpy (42)

Donde N; es el nimero total de moles en el sistema, m¢, la masa de catalizador en el
sistema, v, €l volumen de capa activa por unidad de masa de catalizador, q el volumen
de solucién de trabajo extraida por muestra y c; la densidad molar de la solucion de
trabajo.

La extraccidn representada por q sera considerada como una funcién de pulso perfecto
que serd igual a cero para todos los tiempos distintos a los de extraccidon de las muestras
para cada ensayo. El valor de q fue de 0,45 ml.

La concentracion total de C4s se mantiene constante, ademas teniendo en cuenta que el
sistema opera a temperatura constante y con alimentacidén continua de hidrégeno, el
balance del numero total de moles en el sistema queda expresado por la siguiente
ecuacion:

dNy _
dt

—(qc, 4.3)

Desarrollando el lado izquierdo de la Ecuacion 4.2 y reemplazando con la Ecuacion 4.3
se obtiene:
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4.4)

Por otro lado, el nimero de moles totales presentes en el sistema en funcién del tiempo,
obtenido a partir de la Ecuacion 4.3, resulta:

N, = N’ —kqc, (4.5)

0 . C .
Donde Nt es el nimero de moles inicial y k el nimero de muestras tomadas hasta el
momento de la evaluacion de Nr.

Del modo hasta ahora planteado la Ecuacién 4.4 podria integrarse entre intervalos de
muestras sucesivas, en los que Nt permanece constante. Finalizado cada intervalo seria
necesario recalcular el Nt a partir de la Ecuacién 4.5 de modo de utilizar el nuevo valor
y la composicion final obtenida del intervalo anterior para resolver el siguiente
intervalo.

Para mejorar la eficiencia en la resolucidon del sistema se reformul6 el planteo de modo
de poder realizar la integracion en una sola etapa. Para esto se realiza un cambio de
variables del siguiente modo:

dx
Nto de =~ mcatVact I.10 (46)
NO
de =L dt 4.7
g N 4.7)

t

Realizando este cambio de variables se puede evitar la necesidad de integrar entre
tiempos de muestreo ya que la Ecuacion 4.6 no depende de la variable discontinua Nr.
Desarrollando la Ecuacion 4.7 , teniendo en cuenta la Ecuacion 4.5 y considerando que
®=0 para t=0, permite calcular el conjunto de valores de & correspondientes a los
diferentes tiempos de muestreo:

t, —t
& =&y +—— c (4.8)
1—(k—1)%

t
donde h indica el orden de la muestra dentro de cada ensayo.

Por otro lado, como se explico anteriormente el hidrogeno se alimenta de manera
continua al sistema reactivo. Se desprecio el efecto de la variaciéon de la composicion
sobre la solubilidad, por lo que la concentracién de hidrégeno se consideré constante
durante cada ensayo.

La fraccion molar de H, disuelta fue evaluada mediante el planteo del equilibrio
liquido/vapor empleando la ecuacién de estado de Soave-Redlich-Kwong, con reglas de
mezlcado MHSV (Dahl y col. 1991) y parametros UNIFAC modificados (Larsen y col.
1987).
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Como se explicO anteriormente, el MR opera en ausencia de efectos difusionales
apreciables, por lo que la fraccion molar de las especies en la fase fluida en los sitios
activos, x;, es igual a la del seno de la solucion, x;. Esto facilita en gran medida la
realizaciéon de los balances, al no ser necesaria la resolucidn de las ecuaciones de
reaccion-difusion en el interior del catalizador para obtener el valor de rjp a incorporar
en la Ecuacion 4.6. La velocidad de reaccion presentada en el Capitulo 2, y que se repite
en la Ecuacion 4.9, puede emplearse directamente en los balances para obtener los
valores de concentraciones predichos por el modelo.

ko (Kpy /Kgp)Xpy Xy,

T, =
10 DEN,,..

4.9)

Debido a que en el intervalo de simulacion no se encuentran presentes ni cBE ni tBE el
término de inhibicidn en este caso se reduce a:

DENpc =v+Xpg +Kpyypy + KBYKnX]23Y (4.10)

En la Figura 4.13 se vuelven a presentar los datos de la evolucion de xgpy
correspondientes a los ensayos en la Figura 4.4 junto con los resultados de la simulacién
empleando la cinética propuesta por Alves y col. (2013).

Puede observarse que la capacidad de ajuste del modelo es satisfactoria a presiones
moderadas y altas, con errores relativos promedio, definidos como

(xBy > -Xpy")/xpy™, de 15,7% y 21,7% respectivamente, mientras que los valores
predichos por el modelo se apartan significativamente de los experimentales a la presion
mas baja de hidrégeno (Py,=1,2 bar) con un error relativo promedio del 48,0%.

Esta variacion de la capacidad de prediccion con la presion de hidrogeno puede
explicarse a partir de la simplificacion realizada por Alves y col. (2013) de las
expresiones cinéticas derivadas del mecanismo de reaccion, en la seccién 2.5, a fin de
ajustar los valores de los parametros, donde los valores de los términos de inhibicion del
H»,, DENy, y DEN®y,, fueron considerados iguales a la unidad debido a la imposibilidad
de obtener valores significativos para los pardmetros Ku, y .

Esta suposicion genera que la cinética presente un orden igual a la unidad respecto al
hidrégeno, 1o que no permite representar totalmente el comportamiento experimental en
el MR.

Por esta razon al realizar el ajuste de los datos experimentales del MR obtenidos, en la
siguiente seccion se considerard una funcionalidad diferente respecto al Ho.
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0,09
——DPH2=1.2 bar; mcat=81.3 mg - Calculado
0.08 B PH2=1,2 bar; mcat=81,3 mg - Observado
0,07 ——PH2=3.2 bar; mcat=100,8 mg - Calculado
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Xpy i ——PH2=5,0 bar; mcat=83.4 mg - Calculado
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Figura 4.13 - Comparacion de los valores de fraccion molar de BY predichos
utilizando la expresion y pardmetros cinéticos de Alves y col. (2013) con los
valores experimentales obtenidos en el MR (datos de la Figura 4.4) a 44°C

4.6 RESULTADOS DEL AJUSTE DE LOS RESULTADOS
EXPERIMENTALES EN ELL MR

El conjunto de datos experimentales, obtenido en ausencia de resistencias a la
transferencia de materia internas, permite ajustar los pardmetros de la reaccidon de
hidrogenacion de BY con alta sensibilidad (Froment y col., 2011).

El objetivo planteado para la regresion es obtener el conjunto de parametros que
permitan minimizar una dada funcién objetivo, definida como la desviacién entre los
valores predichos por el modelo y los valores obtenidos experimentalmente.

En general para cada ensayo se dispone de un conjunto de valores de concentracion de
BY, xgy°™, en funcién de los tiempos de muestreo, t,. El ajuste de los parametros
cinéticos definidos anteriormente se realiz6 a partir de la resolucion de los balances del
sistema reactivo y la comparacion de los valores de concentracion predichos a partir del
modelo cinético con los obtenidos experimentalmente. El procedimiento utilizado es
equivalente al explicado en la seccion anterior para resolver los balances en el MR.

Para el caso especifico en estudio, la regresion se realiza sobre parametros de una sola
reaccion, siendo la funcién objetivo a minimizar:

— 2
FO = ZE,h[X%l??,E(th) - XBY,E(th,P)] 4.11)

Donde el indice E indica el nimero de ensayo y el vector P estd compuesto por los

diferentes parametros a ajustar.
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Ademas de definir los valores del vector P que minimicen la FO, es importante

determinar el grado de confianza que el ajuste de los mismos arroja. Para esto se
determinaron los limites de confianza de cada pardmetro ajustado. Los mismos surgen
de establecer una distribucién estadistica para los valores de los parametros,
considerando que son una variable aleatoria. Los limites de confianza aqui reportados
surgen de ajustar la distribuciéon de los pardmetros a una distribucién gaussiana
asignando para los mismos un 95% de probabilidad.

El ajuste de los pardmetros fue realizado a partir del paquete de subrutinas GREGG
(Steward y col., 1992). El mismo permite encontrar, a partir de un método de buisqueda
basado en programacion cuadratica (Edgar y Himmelblau, 1988), los parametros que
generan el minimo de la funcion objetivo planteada. El paquete también permite obtener
los limites de confianza de los parametros ajustados.

Como se indico en la seccion anterior, los valores xgy, necesarios para la evaluacion de
la funcion objetivo son calculados a partir de la integracidon de la Ecuacion 4.6, la cual
es realizada por medio de un paquete, llamado DDASAC, que ejecuta el procedimiento
de integracion numérica de esta ecuacion. Para este fin, adicionalmente, se requiere de
otro bloque, denominado VEL, que cumple la funcién de calcular la velocidad de
reaccidn a partir de la composiciéon de la mezcla a cada instante y los pardmetros
cinéticos del vector P estimados por GREGG.

El bloque VEL permite incorporar los efectos difusionales dentro de la pastilla de
catalizador. Esta posibilidad permitira determinar si incluir o no los efectos difusionales
en las particulas de catalizador en el MR lleva a resultados diferentes.

El mecanismo de la hidrogenacion, ya fue explicado en el Capitulo 2. En la Ecuacion
4.12 se repite la expresion cinética obtenida:

klOKBYXBYXH2
f, = - (4.12)
DEN,,.DEN,; DEN¢,
donde:
DEN,. =1+ > Kix; +Kgy K, Xy (4.13)

i=BD,BE,cBE,tBE,BY

DEN,,, =1+ /Ky, xpr, (4.14)
DENY, =1+, /Xy, (4.15)

Como de las observaciones experimentales se desprende que hasta altas conversiones de
BY el resto de las reacciones se encuentran inhibidas y no tienen un peso significativo
en la variacidén observada en las composiciones, se puede llevar a cabo el ajuste de los
parametros de la reaccion de hidrogenacion del BY independientemente del resto de las
reacciones (ver esquema de la Figura 3.11) hasta altas conversiones de BY.
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Por otro lado, como el BY cubre totalmente la superficie y desplaza al resto de los
hidrocarburos, no es posible ajustar el valor de la constante de adsorcion de los mismos.
Por esta razdén el término de inhibicion DENyc, presentado en la Ecuacion 4.13, se
simplifica a la siguiente expresion:

DENyc =Kgyygy + KBYKnyIZBY (4.16)
Reemplazando la Ecuacion 4.16 en la Ecuacién 4.12 se llega a la siguiente expresion:

kg Xy,

(1+KanY)(1+¢\/KH2XH2 )(1+\/KH2XH2 )

(4.17)

Lo

Donde x; son las fracciones molares de BY e H», segun se indica en el subindice, K,, la
constante de adsorciéon del complejo x(BY),, @ un pardmetro a determinar, Ky, la
constante de adsorcidén del hidrégeno y kjo la constante cinética para la reaccidon de
hidrogenacién del BY.

Un andlisis de regresidon preliminar indicé que, en el rango experimental estudiado,
1<Pm, [bar]<5 el nivel de saturacion de hidrogeno de la superficie no es lo
suficientemente alto como para poner de manifiesto los pardmentros ¢ y Kpgp por
separado_por esta razon la Ecuacion 4.17 se simplifica a la siguiente forma:

k10 XHz
0.5
I+K, Xpy 1+8xHz

(4.18)

L=

la cual fue finalmente utilizada durante el ajuste. De esta forma, el vector P (Ecuacion

4.11) incluye tres pardmetros a ajustar, que son kjo, K;, y d.

Como se explico anteriormente, la funcionalidad de la cinética propuesta respecto al H,
difiere, para el ajuste, de la planteada por Alves y col. (2013), ya que en este caso se
consideraron ambos términos de inhibicién del hidroégeno igual a uno para la regresion.

Para el ajuste de los pardmetros del modelo se considera un conjunto de siete ensayos
realizados a 44°C y tres niveles de Pyp: 1,2; 3,2 y 5,0 bar, con distintas muestras de
catalizador (m¢,) y volimenes de mezcla reactiva (V)). También se incluye una corrida
con dos niveles de presién durante la misma experiencia. Cabe mencionar que para
incorporar este ensayo se considerd la variacién de la concentraciéon de hidrégeno
debido al cambio en Py, durante el mismo. En la Tabla 4.1 se resumen las condiciones
experimentales de estos ensayos:
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Tabla 4.1 - Condiciones experimentales para los ensayos utilizados en la regresion

de los parametros cinéticos del catalizador en el MR

Ensayo # | P [bar] T [°C] Xy [%0] | mey[mg] | Vi [ml]
1 3,2 44 7.5 100,8 111,0
2 3,3 44 8,9 100,8 111,0
3 1,2 44 6,8 76,0 111,0
4 5,0 44 6,7 83,4 111,0
5 5,0 44 6,4 79,0 113,0
6 1,3 44 6,4 81,3 111,0
7 1,2;5,0 44 8,3 80,0 114,5

En la Tabla 4.2 se indican los parametros obtenidos, indicando también sus intervalos

de confianza, que resultaron entre el 19% y 27% de los valores ajustados.

Tabla 4.2 - Valores de los parametros cinéticos a T = 44°C ajustados para el

modelo cinético

Parametro

Valor numérico (MR)

kio [mol s kgpa']

(6,087 £ 0,138) 10°

Ky

175 £ 34

d

21,9+£5,9

En la Figura 4.14 se grafican los valores experimentales y predichos por el modelo, en
tres niveles de presidon diferentes, para ensayos en el MR. Puede observarse que el

modelo predice satisfactoriamente los valores experimentales.

En la Figura 4.15 se presenta el parity plot de las concentraciones experimentales versus
las predichas por el modelo para el MR. El promedio de los errores relativos definidos

como (xpy " -xpy“)/xpy™ obtenido fue del 7,3%.
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Figura 4.14 - Comparacidn de la fracciones molares de BY experimentales con las
predichos por el modelo para tres ensayos a diferentes PH2 (MR a 44°C)
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Figura 4.15 - Fraccion molar de BY predichas versus los valores

experimentales para los ensayos en el MR

El buen ajuste obtenido, al comparar los resultados del modelo con los experimentales,

confirma que el mecanismo de reaccidn propuesto representa satisfactoriamente la
reaccion de hidrogenacién del BY para el material estudiado.
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Por otro lado, los pardmetros ajustados incorporando los posibles efectos difusionales en
para el cdlculo de rjp en la Ecuacién 4.6, con el paquete VEL de acuerdo a lo informado
por Alves y col. (2013), no resultaron diferentes a los aqui obtenidos. Esto indica que el
MR es una herramienta valida para obtener datos experimentales en régimen cinético de
un catalizador. Esta caracteristica facilita el procedimiento de regresion ya que la
velocidad de reaccidon no varia dentro del catalizador y la expresion de los pardmetros
no se ve enmascarada por los efectos difusionales.

4.7 VERIFICACION DE LA CONSISTENCIA ENTRE LAS MEDIDAS
REALIZADAS EN EL MR Y EL RLF

Como se explic6 anteriormente, Alves y col. (2013) realizaron ensayos en un RLF con
pastillas de catalizador donde las resistencias a la transferencia de materia eran
significativas.

La ausencia de estas resistencias en el MR permite esperar una mayor sensibilidad para
ajustar los pardmetros del modelo, en particular los relacionados con la dependencia de
la cinética con xp. Por esta razon, y a efectos de corroborar la validez de la informacion
cinética obtenida, se comparé la prediccion del modelo y pardmetros obtenidos en el
MR con los datos experimentales obtenidos por Alves y col. (2013) a 44°C y tres P
diferentes: 1,6 bar, 3,0 bar y 5,0 bar.

Los valores simulados fueron estimados utilizando la Ecuacion 4.6, incorporando los
parametros de transporte interno, difusividades efectivas, para el célculo de los perfiles
de concentracién dentro del catalizador a través de la resolucion de las ecuaciones de
difusion-reaccion utilizando la subrutina VEL y, de esta forma, evaluar las velocidades
de reaccion.

Cuando existen problemas de transporte interno no es posible despreciar
automaticamente las reacciones de hidrogenacidon e isomerizacion de los butenos,
cuando el H, se encuentra en exceso respecto del BY dentro de las pastillas de
catalizador (Alves, 2009). Debido a que no se cuenta con los pardmetros cinéticos
ajustados para el sistema completo, se simularon las experiencias con un valor de xgy lo
suficientemente alto como para inhibir las reacciones de los butenos. Como se explicd
en la seccion 4.4 este valor depende de Pyp.

En la Figura 4.16 se grafican los datos experimentales para tres ensayos del RFL junto
con las curvas de la evolucion predicha por el modelo. Puede observarse que, a partir de
los parametros ajustados en el MR, puede predecirse satisfactoriamente el
comportamiento del RLF para los tres ensayos. El error promedio entre los valores
observados y predichos fue de 4,2%.

Es importante aclarar que las corridas realizadas por Alves (2009) fueron hechas a 44°C
con diferentes masas de catalizador comercial (900 mg para la corrida a 1,6 bar, 500 mg
para la corrida a 3,0 bar y 250 mg para la corrida a 5,0 bar) con el objetivo de tener
tiempos de reaccion similares.
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Figura4.16 - Comparacion de fracciones molares experimentales de BY en el
RLF con las calculadas a partir del modelo ajustado en el MR a 44°C
Otra alternativa que permite analizar la calidad de la informacion obtenida en el MR y
la consistencia de la misma con resultados previos, la proporcionan dos ensayos
realizados en el MR a temperaturas de 35°C y 60°C. En la expresion cinética dada por la
Ecuacion 4.18, el efecto de la temperatura debe incorporarse sobre el coeficiente
cinético ko y la constante de adsorcion K.

Dado que el nimero de ensayos y los niveles de temperatura no resultaron suficientes
para ajustar la dependencia de los parametros con la temperatura, se compararon los
resultados experimentales con las predicciones obtenidas empleando los valores de
energia de activacion Ea (para ko) y el calor de adsorcion AH (para K,)) estimados por
Alves y col. (2013) a partir de los ensayos en el RLF. Estos valores son Ea = (32 + 3)
10° J/mol y AH = (34 £ 3) 10* J/mol. Debido a la ausencia de valores para actualizar el
valor de o se considerd que permanece constante con la temperatura, siendo esta una
aproximacion, ya que Kpyp, la constante de adsorcion del Hj, y el pardmetro ¢ son
funciones de la temperatura.

Los resultados experimentales en el MR se presentan en la Figura 4.17, junto con las
estimaciones obtenidas a partir de la Ecuacion 4.6 con los valores de kjo y K, evaluados
a cada temperatura. La desviacion promedio entre valores medidos y estimados es de
3,2%, valor que permite confirmar que las estimaciones de la energia de activacion y la
entalpia de adsorcion alcanzadas a partir de ensayos realizados con pastillas de
catalizador enteras en el RLF son capaces de representar satisfactoriamente los datos
experimentales obtenidos en el MR a 35 y 60°C.
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Figura 4.17 - El analisis llevado a cabo en esta seccion permite confirmar que los
resultados obtenidos con el polvo catalitico en el MR corresponden a la cinética
intrinseca y, paralelamente, comprobar la validez de los valores Ea y AH asi como
de los parametros de transporte empleados Alves y col. (2013) para regresionar
los datos experimentales obtenidos con el RLF.

4.8 CONCLUSIONES

En este capitulo se presentaron los resultados de los ensayos realizados sobre el polvo
catalitico en el MR y una comparacion con el comportamiento de las pastillas de
catalizador en el RLF para la hidrogenacion de BY.

Se determin6 que el nimero de lechos en los cuales se distribuye el polvo catalitico
tiene influencia en el comportamiento del sistema, resultando un arreglo de cuatro
lechos, como minimo, adecuado para alcanzar resultados idénticos al empleo de mayor
nimero de lechos. Este sistema permitid alcanzar una mayor actividad
(aproximadamente 12,5 veces) y selectividad que el RLF, en base a la eliminacion de
los problemas internos a la transferencia de materia, ya que se trata en ambos casos del
mismo material catalitico. Asimismo, con las caracteristicas sefialadas, el MR se revela
como una herramienta adecuada para el estudio cinético de catalizadores, ya que la
ausencia de resistencias internas aumenta la capacidad de una determinacién eficiente
de los parametros cinéticos intrinsecos del sistema.

La simulacion de los ensayos experimentales con el polvo catalitico utilizando los
parametros cinéticos obtenidos por Alves y col. (2013) mostraron un buen grado de
prediccion del comportamiento del sistema a Py, medianas y altas (3,2 bar y 5,0 bar).

A partir de los datos experimentales pudieron obtenerse los parametros cinéticos a 44°C
para la cinética propuesta para la hidrogenacién del BY, la cual difiere parcialmente, en
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la funcionalidad del hidrégeno de la ajustada por Alves y col. (2013). La calidad de los
datos obtenidos en el MR permitié alcanzar un mejor ajuste de la funcionalidad de la
expresion cinética con el Hj, obteniendo una expresion mds abarcativa, que incluye a la
alcanzada por Alves y col. (2013). A partir de los parametros cinéticos obtenidos,
teniendo en cuenta las resistencias dentro de las pastillas, fue posible estimar con un
error relativo promedio del 4,2% los datos experimentales obtenidos por Alves y col.
(2013) a tres valores distintos de Py,. Los resultados obtenidos confirman la existencia
de perfiles de concentracion dentro de la capa de catalizador que deterioran la actividad
y la selectividad.

Finalmente se pudieron simular los ensayos en el MR a temperaturas diferentes a 44°C,
especificamente a dos niveles de temperatura, 35°C y 60°C, empleando los valores de
Ea y AH,, ajustados por Alves y col. (2013) a fin de calcular estas temperaturas los
pardametros kio y K,. La comparacion entre datos experimentales y predichos result6
altamente satisfactoria, con un error promedio del 3,2%.
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5 CARACTERIZACION DE LAS MEMBRANAS CATALITICAS,
PRESENTACION Y ANALISIS DE LOS RESULTADOS
EXPERIMENTALES EN EL REACTOR DE MEMBRANA
CATALITICA

5.1 INTRODUCCION

En la primera parte de este capitulo se presentan los resultados de los ensayos de
caracterizacion realizados sobre las membranas cataliticas preparadas de acuerdo al
procedimiento explicado en el Capitulo 3. Los ensayos estuvieron orientados a obtener
las caracteristicas principales de las membranas cataliticas como la geometria y tamafio
de los poros, tamafio de la particula catalitica y masa de catalizador depositada. Se
describen brevemente las técnicas empleadas para la obtencion de cada propiedad.

Por otra parte, y a efectos de contrastar con los resultados de los ensayos realizados, se
emplea informacion de las membranas utilizadas como soporte provista por el
proveedor de las mismas y encontrada en bibliografia (Palacio Martinez, 1999;
Westermann, 2009).

Seguidamente, se presentan los resultados de los ensayos experimentales y el ajuste de
los parametros de la reaccion de hidrogenacion del BY realizados en el RMC. Para esta
presentacion se sigue un esquema similar al utilizado en el capitulo anterior.

Luego se realiza una comparacion cualitativa entre el comportamiento del RMC, el MR
y el RLF. De la misma manera que en el capitulo anterior se focalizari en particular en
las diferencias en la actividad y selectividad. Por otro lado, debido a que el ajuste en el
MR y el RMC se realiza utilizando la misma expresion cinética, puede realizarse una
comparacion cuantitativa de los valores de los pardmetros cinéticos para analizar el
comportamiento del sistema experimental.

5.2 CARACTERIZACION DE LAS MEMBRANAS

5.2.1 DIFRACCION DE RAYOS X (DRX)

El método de DRX se basa en hacer incidir sobre una muestra un haz de rayos X a
diferentes angulos. Si la muestra es cristalina se producen interacciones constructivas y
destructivas que dependen de la longitud de onda y las distancias entre los distintos
planos de la estructura cristalografica del material. Como estas distancias son propias de
cada material, el difractograma que se obtiene también lo es, por lo que el método puede
ser utilizado para identificar materiales.

El analisis de la membrana sin impregnar fue realizado en un Difractometro Phillips PW
1740. Las condiciones de uso fueron radiacion CuKa (1,5417° A), un filtro de Ni,
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20mA, 40kV en el suministro de alto-voltaje, angulos de barrido (20) de 5° a 60° y
barriendo a una velocidad de 2° por minuto.

En la Figura 5.1 puede observarse que el material del soporte es amorfo o no cristalino.
Esta observacion se corresponde con lo expuesto por Thompson y Woods (1972).

Instensidad a.u.

0 20 40 60 80
20

Figura 5.1 - Difractograma de Rayos X de la membrana

5.2.2 ANALISIS BRUNAUER-EMMETT-TELLER (BET)

El método de BET se basa en la fisisorcion de N, para determinar el rea poral de un
material. Midiendo la cantidad de N, adsorbido sobre una muestra, en funcién de la
presidn de N, puede construirse la isoterma de adsorcion del material. Por lo general el
rango medido va de presiones muy bajas hasta presion atmosférica.

A partir del modelo de BET y la isoterma de adsorcion experimental puede
determinarse la cantidad de N, necesaria para formar una capa que cubra toda la
superficie interna del material. Conociendo el area que ocupa una molécula de N, puede
entonces determinarse la superficie del material.

La determinacion de area por BET se realizd con un equipo Micromeritics Accursorb
2100E. Las muestras fueron previamente desgasificadas a 200°C en alto vacio durante
dos horas. El ensayo se realizo a —196°C. A partir de los resultados experimentales se
calcul un valor de 9,3 m*/ g de area especifica de la membrana.

A partir de los valores de porosidad y el didmetro medio informados por el proveedor de
la membrana considerando poros cilindricos, se obtiene un area especifica
correspondiente de 9,6 m?/g. Este valor, similar al obtenido en la medicién, indica que
el soporte no posee un area microporosa significativa.
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5.2.3 ANALISIS POR MICROSCOPIA ELECTRONICA DE BARRIDO (SEM)

El funcionamiento del SEM se basa en hacer incidir un haz de electrones sobre una
muestra y utilizar la interaccién que se produce para generar una imagen de la zona
irradiada.

Se analiz6 la membrana impregnada a alto vacio con un microscopio electrénico
modelo FEI ESEM Quanta 200. Las muestras fueron previamente metalizadas con oro
para evitar que se carguen electrostiticamente.

En la Figura 5.2 puede observarse una imagen de la superficie de la membrana, donde
puede notarse la relativa uniformidad en la distribucién espacial y de didmetros de poro,
mientras que en la Figura 5.3 puede observarse que los mismos son aproximadamente
rectos.

Las mediciones arrojaron un espesor de membrana de 60 um y un diametro de poro
medio de 0,23 pm. Ambos valores son coincidentes con los informados por el
proveedor de las membranas, por Palacio Martinez (1999) y Westermann (2009)
quienes utilizaron las mismas membranas en sus trabajos.

Figura 5.3 - Imagen de un corte lateral de la membrana.
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5.2.4 ESPECTROSCOPIA DE DISPERSION DE RAYOS X (EDS)

La técnica EDS se basa en el andlisis del espectro de Rayos X emitida por una muestra.
En este caso en particular, la generacién de Rayos X se debe a las interacciones que
genera un haz de electrones incidente sobre la muestra con los electrones externos de los
atomos que forman parte de la misma.

Las transiciones electronicas son propias de cada atomo por lo que las lineas
caracteristicas del espectro permiten determinar los elementos que componen la
muestra. Puede utilizarse para realizar determinaciones semi-cuantitativas.

La composicién del soporte fue analizada con un equipo EDAX SDD Apollo 40. Los
resultados que se observan en la Figura 5.4 muestran la presencia de aluminio y oxigeno
en una proporcion similar a la de la alimina. También se detecto fosforo, cuya presencia
puede explicarse a partir de la incorporaciéon del mismo desde el electrolito durante la
produccion de la membrana por anodizado de un film de aluminio metalico (Diggle et
al., 1969; Garcia-Vergara y col., 2010; Garcia-Vergara y col., 2011; Jeng-Kuei, 1987;
Zhou, 2010).
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Figura 5.4 - Composicion de la membrana obtenida por EDS

5.2.5 MICROSCOPIA ELECTRONICA DE TRASMISION (TEM)

La técnica de andlisis por TEM se basa en detectar los electrones que atraviesan una
muestra muy delgada sin ser desviados para formar una imagen. Esta técnica posee
mayor resoluciéon que la técnica de SEM y puede detectar particulas del tamafio del

orden de los nandémetros.

Para realizar el ensayo sobre una muestra preparada a partir de una membrana catalitica
se utilizé un TEM modelo JEOL 100 CX II.

En la Figura 5.5 puede observarse una de las imdgenes obtenidas donde se observan las

particulas de catalizador.
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Figura 5.5 - Imagen de la membrana catalitica obtenida por TEM

El anélisis de las imdgenes obtenidas arroj6 valores de didmetro de particula en un
rango entre 4 y 8 nm con un valor promedio de 5,2 nm, Estos valores son comparables
con los reportados por Schmidt y col. (2008), quienes sefialan un rango de 5 a 15 nm
con un valor promedio de 8,5 nm. En la Figura 5.6 puede verse la distribuciéon de
tamafios obtenida.

Pd / Al,O3

-

Frecuenclas
co8 88883888

‘IJ‘ ‘IE‘ ‘H‘ ‘HI il
tamanos {(nm}

Figura 5.6 - Frecuencias para los diferentes tamafios de particulas obtenidos por
TEM

5.2.6 ESPECTROFOTOMETRIA DE ABSORCION ATOMICA (AA)

La técnica de AA es un método analitico cuantitativo basado en la absorcion de luz de
una determinada longitud de onda de la muestra a analizar, la cual debe ser previamente
atomizada.
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Esta técnica se utilizd para determinar la cantidad de Paladio depositada en la
membrana.

Para esto las muestras fueron digeridas en agua regia y diluidas con una solucién de
LaOs (0,5 % p/v de La) para eliminar posibles interferencias, luego fueron filtradas y
analizadas con un Espectrofotometro VARIAN AA240.

La concentracion metdlica obtenida fue de 0,18 % p/p. Este valor es consistente con el
valor esperado de acuerdo al volumen de solucion de PdCl, incorporado, como se
explico anteriormente en la seccion 3.3.2.2.

5.3 ENSAYOS EN EL RMC

De manera similar a lo hecho para el MR en el capitulo anterior, en este este item se
presentaran los ensayos realizados en el RMC, asi como los resultados experimentales y
las conclusiones cualitativas que se desprenden de ellos.

Una vez finalizado el procedimiento de impregnacion de las membranas y realizado el
ensamblado del RMC se realizaron diferentes ensayos para estudiar el comportamiento
catalitico de las membranas. Se analizé la actividad y selectividad del sistema a
diferentes presiones parciales de hidrogeno y temperaturas en las condiciones
mencionadas en el Capitulo 3.

En la Figura 5.7 puede observarse la evoluciéon del sistema en el tiempo, para una
temperatura de 44°C y 3,2 bar de Py,. De manera similar a lo analizado para el MR se
observa una gran selectividad del sistema hacia el BE, ya que es el tnico producto de
reaccion, hasta casi el consumo total del BY. También de manera similar al MR, se
observa un orden negativo en la reacciéon de BY.

Es llamativo que el BA, cBE y tBE se producen en cantidades similares hasta una
conversion alta del BE. Esto parece indicar que el catalizador no favorece ninguna de
las reacciones participantes en particular. Este comportamiento muestra una diferencia
con lo observado en el MR, atribuible a diferencias en las caracteristicas del material
catalitico.
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Figura 5.7 - Variacion de las fracciones molares de BY, BE, tBE, cBE y BA en
funcién del tiempo para el RMC

En la Figura 5.8 se grafica la selectividad S, definida en la Ecuacion 5.1, para un ensayo
a 44°C y 3.2 bar de Pyp.

5= ZBE” Tarr (5.1)
Xpyr ~XBy

Se presenta este ensayo debido a que contiene datos a bajas concentraciones de BY,

donde resulta de mayor interés analizar la selectividad del sistema.

Puede observarse que el sistema posee una selectividad superior al 99% para
concentraciones por encima de las 1000 ppm de BY, mientras que la misma es del 85%
para la concentracion minima medida, 870 ppm. Este valor indica una excelente
selectividad del sistema hacia BE.
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Figura 5.8 - Selectividad en funcion de las ppm remanentes de BY

5.3.1 EFECTO DE LA PRESION

Para estudiar los efectos de la presion sobre el sistema se realizaron ensayos a 44°C y
tres Py diferentes: 1,0; 3,7 y 5,0 bar de Pyp.

En la Figura 5.9 puede observarse la evolucion del sistema a las presiones antes
mencionadas. Nuevamente no se grafica la evolucion de los 2-butenos y se agregan
lineas de tendencia para facilitar la visualizacion. Cualitativamente puede observarse
que, de forma consistente a lo observado anteriormente para el MR, la velocidad de
hidrogenacién del BY aumenta con Ppp».

Respecto a la selectividad, representada en la Figura 5.10, no se detecta ningtn efecto
de la Py, lo que sugiere que no existen resistencias internas a la transferencia de
materia dentro de la membrana. Este comportamiento fue analizado con mayor
profundidad en la seccién 4.4.
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Figura 5.9 - Variacion de las fracciones molares de BY y BA en funcién del tiempo
a diferentes Py
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Figura 5.10 - Selectividad en funcion de las ppm de BY a diferentes Pp»

5.3.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA

En este punto se analiza el comportamiento catalitico en el RMC frente a cambios en la
temperatura. Se realizaron ensayos a 35°C, 44°C, 55°C y 60°C.

En la Figura 5.11 puede observarse el comportamiento del sistema a las cuatro
temperaturas mencionadas. Solo se siguieron las reacciones hasta la deteccion de BA, lo
cual se debe a que no se planed realizar un andlisis de la influencia de la temperatura
sobre el resto del sistema. Las lineas de tendencia se agregan para facilitar la lectura. De
manera similar a lo visto para el MR puede observarse que cualitativamente la
velocidad de consumo del BY aumenta con el aumento de la temperatura.

- 80 -



CAPITULO : 5

0.07
T 35°C; Py 5.1 bar; = BY—=- BA
T 44°C; Py, 5,0 bar; -+~ BY—- BA

0,06 T 55°C; Py, 5.0 bar; —— BY—e— BA
T 60°C; Py, 4.9 bar; —e— BY—— BA

0.05 A

Xpy

0.04 A

0.03 A

0,02 A

0.01 A

0.00 T *— T

0 15 30tiempo [min] 4 60 75

Figura 5.11 - Influencia de la temperatura sobre la variacion de la fraccion
molar de BY en funcién del tiempo

Finalmente, en la Figura 5.12 se observa la influencia de la temperatura sobre la
selectividad del sistema, tal como se definid en la Ecuaciéon 5.1. Nuevamente el
comportamiento es andlogo al observado en el MR, ya que no se presentan diferencias
apreciables en la selectividad del sistema en los ensayos a diferentes temperaturas.

A—IA—Q—I—CO-I—O—.—O—A—.—O—A—I—‘-O—I_\\f 1,0
L 3 0,9
L 0,8
- 0,7
S
M. ~100 mg 06
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4 44°C PH2=5,0 bar a
0,3
+ 55°C PH2=5,0 bar L 0,2
¢ 60°C PH2=4.9 bar - 0.1
T T T T T T 0,0
70000 60000 50000 40000 30000 20000 10000 0
ppm BY

Figura 5.12 - Selectividad en funcién de las ppm de BY a diferentes temperaturas
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5.4 AJUSTE DE LOS DATOS EXPERIMENTALES EN EL RMC

Para el ajuste de los pardmetros del modelo se considera un conjunto de seis ensayos
realizados a 44°C con niveles de Py entre 1,2 y 5,0 bar. Para cada ensayo se prepard
una membrana catalitica de acuerdo al procedimiento explicado en la seccién 3.3.2.2.
Nuevamente se incluye una corrida con dos niveles de presion durante la misma
experiencia. En la Tabla 5.1 se resumen las condiciones experimentales de estos
ensayos.

Tabla 5.1 - Condiciones experimentales para los ensayos utilizados la regresion de
los paradmetros cinéticos del catalizador en el MR

Ensayo # | Py [bar] | T [°C] Xgy [%] | Meo [mg] | V) [ml]
1 5,0 44 6,4 100,0 115,0
2 5,0 44 6,4 100,0 109,0
3 3,5 44 6,0 100,0 123,0
4 3,7 44 6,1 100,0 116,0
5 1,2 44 6,5 100,0 123,0
6 1,2; 4,7 44 6,5 100,0 113,0

Teniendo en cuenta el sistema experimental utilizado y el andlisis cualitativo de los
resultados obtenidos, es factible emplear el mismo conjunto de ecuaciones Yy
procedimiento de regresion seguidos para el ajuste de los datos experimentales
obtenidos en el MR (secciones 4.5 y 4.6). Asimismo, se utilizard la misma expresion
cinética que se empled en el ajuste del polvo catalitico, la cual es:

k10 XHz
05
14K, Xpy 1+8xHZ

(5.2)

Lip=

En la Tabla 5.2 se presentan los parametros obtenidos, indicando también su intervalo
de confianza, que se encuentra entre 1% y 6% para los valores ajustados.

Tabla 5.2 - Valores de los parametros cinéticos ajustados para el modelo cinético

K10 [mol s kgpq] (2,447+0,017) 10°
K, 191+ 12
8 10,04 + 0,19

En la Figura 5.13 se grafican los valores experimentales y los valores predichos por el
modelo en tres niveles de presion diferentes para ensayos en el RMC. Puede observarse
que el modelo predice satisfactoriamente los valores experimentales. Para demostrar la
reproducibilidad obtenida se grafican en simultineo los datos obtenidos en los dos
ensayos a 5,0 bar (condensados con un tdnico simbolo), ya que poseen la misma
concentracion inicial.
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Figura 5.13 - Comparacion de las fracciones molares de BY experimentales
con las predichas por el modelo para el RMC (mcat=100 mg)

En la Figura 5.14 se presenta un parity plot, de concentraciones experimentales versus
predichas por el modelo para el MR para todas las condiciones estudiadas. El promedio
de los errores relativos definidos como (xgyP-xpy ™/ xpy™ fue del 2,3%.

XETEEJC

0,04 A

0,02 1

0,00 0,02 0,04 0,06

Figura 5.14 - Parity plot de las fracciones molares experimentales y
calculadas de BY para los ensayos en el RMC

El buen ajuste obtenido del modelo sobre los resultados experimentales confirma que el
mecanismo de reaccion propuesto previamente para el MR representa satisfactoriamente
la reaccion de hidrogenacion del BY en el RMC.
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5.5 COMPARACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS PARA EL
RMC CON EL MR Y EL RLF

Las evoluciones de las fracciones molares con el tiempo en los tres reactores estudiados,
RLF, MR y RMC, se presenta en las Figura 5.15 (BY y BA) y 5.16 (BE) para las
mismas condiciones de presion parcial de H, y temperatura.

Realizando una comparacién cualitativa entre el comportamiento de los materiales
cataliticos utilizados en el MR y el RMC, el catalizador molido y la membrana
catalitica, puede observarse, a partir de los datos presentados en la Figura 5.15, que la
evolucion del BY en ambos sistemas presenta una tendencia similar. También
comparando las Figuras 5.9 y 5.11 con las Figuras 4.4 y 4.6 del Capitulo anterior se
observa un comportamiento similar frente a cambios en la presién y la temperatura.

El catalizador molido presenta una mayor actividad tanto para la hidrogenacion del BY
como para las reacciones del BE. En la Figura 5.15 puede observarse que, partiendo de
concentraciones similares de BY, el tiempo para que el BY se consuma totalemente es
de 30 minutos cuando se utiliza el catalizador molido y de 50 minutos para las
membranas cataliticas. Teniendo en cuenta que las masas de catalizador utilizadas en
los ensayos son 83,4 y 100 mg y que la concentraciéon de Pd en ambos catalizadores es
equivalente, puede estimarse que la velocidad global observada en el polvo es
aproximadamenten el doble que en la membrana.

0,07

L T = 44°C Py, = 5,0 bar

AN RMC - mgy 100,0 mg;—=-BY-=- BA
0.06 4~ m MR - my 83.4mg; —e- BY—e-BA

Uh RLF - mg, 250,0mg; —+—BY—+ BA
oos{ o ® T
« m A
0,04 ] \.“ ‘\ 7_7__9_,_
b [ N e
L] 5O
0,03 O A
\ n
. o \\
0,02 | ""o n k\, __H )
« / o A A
0'01 ] ." ;(D v \\ /'A/
L/ oA \\2"_,,& ’

0.00 ‘ f o gp o p AT Ay

0 20 40 60 80 100 120

tiempo [min]
Figura 5.15 - Variacion de las fracciones molares de BY y BA con el tiempo

en los tres reactores estudiados RLF, MR y RMC




CAPITULO : 5
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Figura 5.16 - Variacion de las fracciones molares de BY y BA con el tiempo
en los tres reactores estudiados RLF, MR y RMC.

Como en ambos sistemas no se presentan restricciones difusionales, la diferencia en la
actividad observada se debe exclusivamente a propiedades intrinsecas de los
catalizadores de cada sistema. La explicacidon puede hallarse en el menor didmetro de
particula catalitica informado en la Tabla 3.1 en el catalizador comercial, 3,6 nm,
respecto al determinado por TEM en la seccidn 5.2.5 en la membrana catalitica, 5,2 nm.
Un menor didmetro de particula para la misma concentracion metalica implica un mayor
area metalica disponible para reaccionar y, en caso de que las propiedades cataliticas no
se vean modificadas, una mayor actividad.

En la Figura 5.17 se presenta la variacioén de la concentracion de 2 butenos, cBE mas
tBE, y BA, para los tres reactores estudiados. Las tres sustancias son producto de la
reaccion del 1 buteno, ya sea por isomerizaicon o hidrogenacién (ver esquema de
reacciones, Figura 3.11). Puede observarse que las membranas cataliticas poseen una
menor selectividad hacia la produccion de BA respecto al catalizador molido. Esta
diferencia en el comportamiento de ambos materiales podria explicarse por la presencia
de un segundo metal, presumiblemente plata en el catalizador comercial (Bressa, 2001).
La selectividad hacia los isdémeros o el BA puede tener cierta importancia, dependiendo
del objetivo del proceso, cuando la resistencia a la transferencia de materia en el interior
de la pastilla deteriora la selectividad, pero es de menor importantancia para un nivel de
selectividad tan alta como el que muestra el RMC. La caida en la fraccién molar de 2
butenos en el MR se debe a que comienzan a hidrogenarse a BA. No se aprecia en el
RMC ni en el RLF por los tiempos de reaccion estudiados.
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Figura 5.17 - Variacioén de las fracciones molares de 2BE (por isomerizacion)
y BA (por hidrogenacion) en los tres reactores estudiados RLF, MR y RMC.

Comparando los parametros obtenidos del ajuste en el MR, Tabla 4.2 y en el RMC,
Tabla 5.2, puede observarse que a pesar de la diferencia en el material de los
catalizadores los resultados de los pardmetros cinéticos resultan claramente
comparables, en especial el valor de K.

Por otro lado, comparando el comportamiento entre las membranas cataliticas y las
pastillas de catalizador en la Figura 5.15 se observa, de manera similar a la comparacion
realizada en el capitulo anterior con el catalizador molido, que las membranas poseen
una mayor actividad catalitica global que las pastillas de catalizador. Siguiendo el
criterio anteriormente utilizado, esto puede cuantificarse aproximadamente analizando
el tiempo para el que el BY se consume totalmente en cada sistema, 50 y 120 minutos
respectivamente. Teniendo en cuenta las masas empleadas, puede estimarse que la
actividad global en el RMC es aproximadamente 6 veces mayor a la del RLF. Dado que
las propiedades intrinsecas del material catalitico en el RLF son las mismas que en el
MR y, como se explico previamente, las de este sistema son similares a las del RMC, la
diferencia en la actividad observada entre RLF y RMC puede explicarse por las
elevadas resistencias difusionales en el interior de las pastillas enteras de catalizador
utilizadas en el RLF.

Por la misma razén, el RMC tiene un mejor desempeiio en la selectividad. En la Figura
5.15 puede observarse que la apariciéon de BA en el ensayo del RMC practicamente
coincide con el consumo total de BY, mientras que en el ensayo del RLF, el BA ya se
encuentra presente a una concentracion de BY mayor. A partir de las Figura 5.15 y
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Figura 5.16 puede observarse que la relacidon entre la concentracién maxima de BE
medida y la concentracién inicial de BY es 0,98 para el RMC, mientras que es de 0,77
para el RLF.

Finalmente en la Figura 5.18 se grafica la selectividad observada en los distintos
ensayos realizados para el MR, el RMC y el RLF. Cabe aclarar que para facilitar la
lectura del gréfico no se diferenci6 entre distintas condiciones operativas en los ensayos
del MR y RMC debido a que, como se explic anteriormente, no se encontraron
diferencias significativas en las selectividades entre los ensayos a distintas presiones y
temperaturas. Puede observarse que tanto el MR como el RMC presentan selectividades
similares a bajas concentraciones de BY. Ambos presentan una mayor selectividad
respecto al RLF. Adicionalmente puede observarse que, como ya fue analizado en el
capitulo anterior, la selectividad en el RLF, a diferencia de lo observado en el MR y el
RMC, se deteriora con un aumento en la presion parcial de hidrégeno.

1,0
L]
- 0,9
0,8
0,7
S
- 06
= RMC T=[35-60]°C; PH2=[1,0-5,0] bar o5
o MR T=[35-60]°C; PH2=[1,2-5,0] bar - 04
RLF T=44°C: PH2=5,0 bar 03
0,2
—+—RLF T=44°C; PH2=3,0 bar
0,1
T : : 0,0
40000 30000 20000 10000 0
ppm BY

Figura 5.18 - Comparacion de la selectividad en el RMC, RLF y MR.

Resumiendo, el RMC desarrollado y evaluado experimentalmente presenta una
actividad global similar y una selectividad equivalente a los valores intrinsecos del
catalizador comercial utilizad en todo el rango de Py, estudiado. Estos resultados
permiten suponer que el RMC puede mejorar la performance de la tecnologia comercial
actualmente utilizada para la purificacion por hidrogenacion selectiva en un RLF.

5.6 CONCLUSIONES

En este capitulo se presentaron y analizaron los resultados de los ensayos realizados con
el RMC desarrollado. Esto incluy6 los ensayos de caracterizacion de las membranas
preparadas, el estudio del comportamiento cinético al llevar a cabo la hidrogenacion de
BY, el ajuste de los pardmetros cinéticos asociados a esta reaccidén y una comparacion
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con el comportamiento del MR y el RLF, los cuales operan con un catalizador
comercial.

La caracterizacidon de las membranas indica que las mismas no poseen una estructura
cristalina definida y que los poros de la misma tienen un didmetro medio de 0,23 um y
forma cilindrica. La concentracién metalica obtenida fue de 0,18 %p/p. El didmetro
medio de particula obtenido fue de 5,2 nm, del mismo orden que el reportado en
bibliografia.

Las experiencias realizadas sobre el sistema desarrollado arrojaron selectividades
equivalentes a las intrinsecas del catalizador comercial, observadas en el MR, y una
velocidad de hidrogenacion del BY aproximadamente un 50% menor.

El ajuste de una expresion cinética para la hidrogenacién de BY, basada en el
mecanismo de reaccion utilizado previamente para el MR, permiti6 obtener los
parametros cinéticos con un error relativo del 2,3%.

Estos resultados demuestran que el comportamiento observado en el RMC y en el MR
es similar. En funcién de esto puede considerarse que los pardmetros cinéticos
intrinsecos obtenidos por Alves y col. (2013) pueden ser utilizados para simular
aproximadamente un sistema con membranas cataliticas.

Comparando los resultados obtenidos entre el RMC y el RLF se observa que el primero
posee una actividad y selectividad superior a la del segundo.

La mayor actividad global observada en la membrana vuelve interesante esta opcidon
desde un punto de vista tecnologico, ya que permitiria reducir la cantidad de catalizador
requerida para realizar la purificacion de una corriente eliminando el BY por
hidrogenacidn selectiva.

Ademais la independencia de la selectividad observada en el RMC con respecto a la Py
permite considerar la posibilidad de operar a mayores presiones parciales de Ho,
incrementando de esta forma la velocidad de reaccién en la hidrogenacién de
impurezas, sin que se deteriore la selectividad del sistema, como se observo que sucede
en el RLF.
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6 MODELADO Y SIMULACION DE UN REACTOR DE
MEMBRANA FLOW-THROUGH

6.1 INTRODUCCION

En este capitulo se realizard la derivacion de las expresiones que modelan el
comportamiento de un reactor de membrana tipo flow-through y se analizard la
influencia que tienen las distintas variables principales sobre su desempefio.

En la primera seccion del capitulo se revisan los trabajos encontrados en bibliografia
sobre modelado de reactores tipo flow-through.

Para el modelado del reactor se considerarin membranas con didmetro de poro
cilindrico y recto.

Para esto, primeramente, se obtendran las expresiones para el flujo de las distintas
especies en los poros de la membrana. Posteriormente, se plantearan los balances de
energia y materia por componente que permitan representar el comportamiento del
sistema.

Por otro lado, resulta necesario definir un modelo termodindmico que represente el
comportamiento del sistema, en particular es importante predecir correctamente la
concentracion de saturacion de hidrogeno en el mismo. También se deberan estimar las
distintas propiedades de transporte de la mezcla.

Una vez definido lo anterior, se describird el procedimiento de calculo de modo de
obtener los distintos pardmetros que definen al sistema: numero de etapas de
hidrogenacién en serie (M), volumen de membrana (Vy,), drea de membrana (A,,) y
espesor de membrana (L).

Es importante definir el régimen operativo que maximice los beneficios del sistema
modelado (Lopez y col., 2013). Por otro lado, el didmetro de poro de la membrana
puede seleccionarse dentro de un rango de varios 6rdenes de magnitud (Westermann y
Melin, 2009).

Por esta razén, finalmente se analizara la performance del sistema frente a la variacion
de las condiciones operativas (P, T, pérdida de carga (AP) y composicion de la mezcla),
de la actividad del catalizador (a) y del didmetro de poro de la membrana (dp). Ademas
de estudiar la funcionalidad del sistema con las variables anteriormente mencionadas, se
tiene como objetivo encontrar valores de las mismas que minimicen V, 0 A,

6.2 REVISION DE MODELOS DE FTCMR

A diferencia de los trabajos experimentales descriptos en el Capitulo 1, no se ha
encontrado bibliografia abundante sobre simulacién de reactores de membrana tipo
FTCMR. Ademas, la mayoria de los trabajos se encuentran orientados a la simulacion
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de equipos experimentales con el objetivo de reproducir ensayos realizados por los
autores.

En general, los modelos propuestos son extrapolados de los utilizados normalmente en
reactores, asimilando los poros de la membrana a un reactor tubular. Mas alla de esto,
no se cuenta con un método establecido para abordar la simulacién de este tipo de
sistemas.

En la Tabla 6.1 se presenta un resumen de los trabajos revisionados:

Tabla 6.1 - Revision bibliogréfica de simulaciones de reactores de membrana
operando en modo flow-through

Bal d tidad d
Autores alance ef C.an A Balance por Componente Balance de Energia
Movimiento
Rahman Garayhi y col. (1998) X Dispersion Axial X
Vicent y Gonzalez (2002) X Dispersion Axial X
Keil y Fliigge, 2005 X Dispersion Axial X
Schmidt (2007) X Flujo Piston X
Urbanczyk y col. (2008) X Flujo Pist6n Poro Adiabéatico
-
Westermann y col. (2009) Flujo Pistén Conduccion
X Intercambio pared-poro

Westermann y col. (2010) Hagen-Poiseulle Dispersion Axial X
Lopes y col. (2013) Darcy Dispersién Axial X

X indica que el balance no fue considerado en el modelado

Respecto al balance de cantidad de movimiento en la membrana Lopes y col. (2013)
utilizan la Ley de Darcy para flujo en medios porosos. Por otro lado, Westerman y col.
(2010) utilizan la Ley de Hagen-Poiseulle considerando que trabajan con membranas de
alimina anodizada y puede considerarse que tienen poros rectos y cilindricos.

Para los balances por componente ningtin trabajo considera la posibilidad de existencia
de perfiles de concentracion entre la pared y el seno de los poros por lo que, si bien la
reacciOn catalitica se produce sobre la pared del poro, la misma se evalia con las
concentraciones del seno del fluido en el poro. Para los balances en la coordenada del
sentido de flujo hay trabajos que consideran flujo pistén (Schmidt, 2007; Westermann y
col., 2009; Urbanczyk y col., 2010), mientras que otros utilizan el modelo de dispersion
axial (Rahman Garayhi y col., 1998; Vincent y Gonzalez, 2002; Keil y Fliigge, 2005;
Westermann y col., 2010; Lopes y col., 2013).

El balance de energia planteado por Urbanczyk y col. (2010) no considera la
transferencia de calor entre la fase sdlida y fluida resultando equivalente al de un reactor
tubular adiabatico. El planteo de Westermann y col. (2009) resulta mas adecuado al
considerar la transferencia entre las fases y los términos de conduccién en la fase fluida
y solida. A partir de este planteo obtiene como resultado que producto de los elevados
coeficientes de transferencia y la conduccion en el sélido el reactor opera de manera
isotérmica.
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6.3 MODELO PARA EL REACTOR DE MEMBRANA

6.3.1 DERIVACION DE LAS EXPRESIONES PARA LOS FLUJOS EN LOS
POROS

Para la simulacién del reactor de membrana se seguird la formulacién de Kerkhof
(1996), quien plantea balances de cantidad de movimiento para las especies individuales
dentro de una matriz porosa, por lo que se obtendran n ecuaciones de momento para las
n especies presentes en la mezcla.

Dado que la membrana es macroporosa, la seccion de los poros puede considerarse
suficientemente elevada como para que las paredes interactien con las diferentes
especies ejerciendo una friccidn, pero sin afectar las propiedades termodindmicas ni de
transporte de la mezcla. Estas se consideran iguales a la de la solucién en el exterior de
la membrana.

Con estas consideraciones, y no teniendo en cuenta el término de potencial eléctrico, ya
que no hay especies cargadas ni potenciales aplicados, Kerkhof (1996) propone el
siguiente sistema de ecuaciones diferenciales para las n especies de la mezcla aplicado
sobre valores de composicion y flujos promediados sobre la seccidn transversal de un
poro:

X c. V. = x. N, —x, N.
diy 4L YP= im 'k k- Vi
T TR ¢D

RT t k=1 ik

donde las variables x; y xx representan la fraccidbn molar de la especie 1 y k
respectivamente, L; es el potencial quimico de la especie 1, R es la constante general de
los gases ideales, T la temperatura, c; y ¢, son las concentraciones molares de la especie i

y la total, respectivamente, 'V; es el volumen molar parcial de la especie i en la mezcla,

P es la presion, N; y Ny representan los flujos molares por unidad de seccidn transversal
de poro de las especies 1 y k respectivamente, Djx es el coeficiente de difusion de la
especie i respecto de la k, el término o, depende solamente de la estructura porosa de la
membrana y cuantifica los efectos de la friccion viscosa entre esta y las especies
presentes en la mezcla, finalmente «; se refiere a la viscosidad parcial del componente i
en la mezcla.

Debido a que el camino medio libre de las moléculas es mucho menor al didmetro del
poro, la Ecuacidén 6.1 desprecia el aporte de la difusiéon Knudsen.

El dltimo término de la Ecuacién 6.1 representa la friccion entre las moléculas de la
especie 1 y la membrana. Esta friccion depende de la geometria y la estructura de la
membrana, de la concentracion y velocidad de la especie i asi como de sus propiedades.
Estas dependencias se encuentran representadas respectivamente por los términos oy, N;

y el producto «; Vi .
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En particular, el término «; se refiere a la viscosidad parcial del componente i en la

mezcla y representa la friccion de las moléculas de la misma especie entre si. Las

viscosidades parciales pueden estimarse a partir de la siguiente ecuacion (Barreto, 2015):
1/2

), =T (6.2)

n

¢ Vi 1/2

Xy My

k=1

m

donde m representa la viscosidad de la mezcla y los términos m; y my el peso molecular
de la especie 1 y k respectivamente.

Como se explicd anteriormente, al ser una membrana macroporosa, la viscosidad de la
mezcla dentro de los poros no variara respecto a la viscosidad libre de la misma.

Realizando la suma de la Ecuacién 6.1 para las n especies de la mezcla se obtiene la
siguiente expresion:

1
¢, RT

VP =0, K ViN, (6.3)
i=1

Para realizar una estimacion del pardmetro o, se supone la situacién en que todas las
especies tienen la misma velocidad, con lo que Nj= x;N; en la Ecuacién 6.3.
Reemplazando la Ecuacion 6.2 en 6.3 resulta:

1
c,RT

t

VP =-a, N, /c, (6.4)

Realizando una comparacion con la ecuacion de Hagen-Poiseuille, considerando poros
cilindricos y rectos:

VP = _32n N, (6.5)
2
d, ¢
oy = e (6.6)
d RTc,

donde d, es el didametro de poro.

Asimismo, a partir de las Ecuaciones 6.3 y 6.4 se llega a la siguiente relacion entre «; y
n:

n= Zn:KidDi (6.7)
i=1

donde ®@; es la fracciéon volumétrica de la especie i.

Continuando con el andlisis, la mezcla puede suponerse ideal y dado que se consideran
poros rectos, surge para el primer término de la Ecuacién 6.1:
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d(Inx;)

Vel =RT 4z

(6.8)

Aplicando este planteo al sistema estudiado se puede suponer, sin perder precision, que
el comportamiento de las distintas especies de C4s es similar. Esto permite considerar a
todos los hidrocarburos como un unico componente, ademds del hidrégeno. El
coeficiente de difusién binario entre las especies C4s se indica como Dy entre cada

especie y el hidrogeno Dy . El volumen molar de las especies Cds es \7Hcy su
viscosidad parcial 1.

1
RT

VP=—0, > 1 ViN,
Con estas simplificaciones, y usando las Ecuaciones € i=1
(6.3), 6.6 y 6.8 en la Ecuacion 6.1, resulta:

32¢, Dy, \_/H2 Ve Ky, | Nt 32¢, Dy, \_/H2 Ve $uc
d>RT = %y e | 1 d’RT
P p

dxp
CtDH2 d—Z2 + XHCNH2 [1 +

(6.9)

X1, Dpc e 32D Ve ke J _

dx.
¢ Dye — + XN,
G gy THC I[XHCDHz d’RT

XNy (1 N 320tDHC\7§CKHC J X, Dy N, [1 N 32CtDH2VHCVH2 Ky, ]
Dy, 2

i 2 i 2
dpRT R dpRT

i=BY, BD, BE, tBE, cBE, BA (6.10)

donde xpc y Nyc son las sumas de fracciones molares y flujos, respectivamente, de las
especies C4s.

En las Ecuaciones 6.9 y 6.10 los términos proporcionales a las viscosidades parciales
relacionan las resistencias viscosas al flujo convectivo con las resistencias al flujo
difusivo. Los mismos establecen la diferencia entre la simple aditividad de flujos
difusivos y flujos convectivos, y son propios de medios porosos. Sin embargo, para
macroporos del tamafio analizado en este trabajo (d,>0,25um), se ha comprobado que
son lo suficientemente grandes como para que tales términos resulten muy inferiores a
la unidad. Ello permite reducir las Ecuaciones 6.9 y 6.10 en la forma:

dxy
ctDH2 d—Z2 + I\IH2 = XH2 Nt (61 1)
: D
¢ Dy % +N; = XN+ (X Ny, =X N, )[DHC —1}
Hy

i=BY, BD, BE, tBE, cBE, BA (6.12)

-03-



CAPITULO : 6

En la condiciones del presente estudio la fraccion molar de H,, xy», es usualmente
inferior al 1%. Por la misma razén y dado que se considera un reactor de membrana tipo
flow-through, también es de esperar que se verifique Np»/Ni<0,01. Por lo tanto, el
segundo sumando en el segundo miembro la Ecuacién 6.12 puede despreciarse. Las
expresiones finales para los flujos de cada componente son, a partir de las 6.11 y 6.12.

dx

Ny, =xy, N, —¢, Dy dgz (6.13)
dx.

N, =x;N, —¢, Dy d—l i=BY, BD, BE, (BE, cBE, BA (6.14)
VA

Se puede apreciar que los flujos de acuerdo a las Ecuaciones 6.13 y 6.14 resultan
expresados de manera convencional adicionando un aporte convectivo y el difusivo en
la forma de la ley de Fick. La equivalencia es alcanzada mediante las simplificaciones
realizadas sobre la formulacion de Kerkhof (1996), en consideracién de los
relativamente grandes valores de d, en una membrana macroporosa con flujo
convectivo, del hecho que el H; se encuentra diluido y asumiendo una tnica difusividad
entre las especies C4s.

La relacion entre los flujos N; y el gradiente de presion esta definida en la Ecuacion 6.5
con o dado por la Ecuacidon 6.6. Sin embargo, en consideracion a que Nyc serad

considerablemente superior a Ny, es razonable emplear directamente la Ecuacion 6.7
con VP =dP/dz:

d_P:_32_r|h (6.15)
dz df) C,

6.3.2 BALANCES DE MATERIA POR COMPONENTE EN LOS POROS

Los balances de materia en estado estacionario entre dos secciones transversales
de la membrana separadas por dz resultan:

N, __ 4, (6.16)

dz d, !

donde r; es la velocidad catalitica de consumo de la especie i por unidad de superficie de

poros y 4/d, es la relacion entre la superficie de los poros y el volumen de los mismos. Si
se considera la posibilidad de que se desarrolle un perfil de concentraciéon de cada
especie en la seccion del poro, especialmente para d, grandes, se introduce para cada

especie la fraccion molar y; sobre la pared. Estableciendo un balance sobre la interfase

pared-liquido puede escribirse:
i =Kyic (X — %) (6.17)

donde ki es el coeficiente de transferencia de materia para la especie 1 a través de la
seccidn del poro.
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Diferenciando las Ecuaciones 6.13 y 6.14, considerando constantes N; y ¢, usando las
Ecuaciones 6.16 y 6.17 e introduciendo la velocidad lineal promedio en los poros
u=N//c; se obtiene:

2
dxyy, d™xy,

_d_kaz (Xy, =xu,) =u——=—Dy, =y

6.18
. dz ( )

4 dx
——Kpnc(X; =) =u
d,

2
i d’x;

4, Diego i=BY, BD, BE, tBE, cBE, BA (6.19)

Los valores de los coeficientes de transferencia de materia pueden ser calculados a
partir del nimero de Sherwood para flujo constante (lo cual es adecuado en la medida
que las fracciones molares promedio en el poro (x;j) y sobre la pared (y;) no se
diferencien demasiado, esperable en este caso dado el orden del didmetro de poro medio
utilizado en reactores de membrana tipo flow-through):

D.

1

Sh? =4,364 (6.20)
Una condicién suficiente para que sea adecuado ignorar los efectos de entrada es que se
satisfaga la siguiente relacion en términos del nimero de Graetz, Gz; = dp2 u /(L Dy):

Gzi=d, u/(LDy <1 (6.21)

Si bien la desigualdad de la Ecuacion 6.21 se debe verificar en cada situacion particular,
se puede adelantar que para el rango de condiciones de operacién y pardmetros
geométricos simulados no resulta condicionante. Esta afirmacion se puede realizar a
partir del anélisis de una situacién desfavorable para el cumplimiento de esta condicion,
donde la relacion L/d, sea de 100 y la pérdida de carga de 100 kPa, ambos valores altos
que generan, como puede verse en la Ecuacion 6.15teniendo en cuenta que u=N/c,
mayores valores de u. Considerando valores tipicos para la viscosidad, los coeficientes
de difusion para una mezcla de C4s y un d, del orden del micron se obtiene un valor del
Gz de 0,28, el cual cumple la desigualdad de la Ecuacién 6.21.

Las ecuaciones diferenciales 6.18 y 6.19 son de segundo orden y requieren condiciones
de borde en la entrada y salida de los poros, para lo cual se emplean usualmente las
llamadas condiciones de Danckwerts. De esta manera, al emplear una técnica resolutiva
numérica, discretizando la variable axial, resultan acoplados todos los valores nodales.
Sin embargo, por tratarse de un reactor de membrana tipo flow-through es de esperar
que el aporte convectivo sea dominante frente al difusivo. En tales condiciones es
posible eliminar los términos difusivos en las Ecuaciones 6.18 y 6.19 a expensas de

. . . o . o e Ed
introducir coeficientes de transferencia modificados k de acuerdo al desarrollo de

mi

Balakotaiah (2004):
1 1 4
= 4= (6.22)
Sh; Sh? / Pe’

1
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donde sh; =k,;d /D; y Pei= ud /D; es el nimero de Peclet para la especie i. La

expresion 6.22 con f = 1 es la original dada por Balakotaiah (2004). A efectos de
extender la aplicacion de la aproximacidn 6.22 es posible incorporar un valor f#1, cuyo
valor se comentard posteriormente. Explicitando los coeficientes de transferencia
involucrados en la 6.22:

2

u“d
Lol sl o tS (6.23)
S 4D,

mi mi i

k

Las Ecuaciones 6.18 y 6.19 se reducen a:

K, (e ) = (6.24)
d, ity 1 Hy TR, do :
A =gy =3 i=BY, BD, BE, (BE, cBE, BA (6.25)

d 1 1 de

p
donde 0 = z/u es el tiempo de residencia a una distancia z.

A su vez, con la correccion en la Ecuacion 6.22, las Ecuaciones 6.17 se reescriben:
V=K, (X, = %) (6.26)

De esta forma las ecuaciones de balance resultan ecuaciones diferenciales ordinarias de
primer orden que requieren fijar la composicion y temperatura de la corriente de entrada
a los poros de la membrana y pueden resolverse con rutinas estandar muy eficientes.

La validez de la aproximacion de las Ecuaciones 6.22 y 6.23 puede evaluarse a partir a
partir de la siguiente relacion adimensional para una especie que se consume (reactivo):

Nf:orr — krm (627)
LRI
Para una cinética lineal isotérmica ¥;/(Xx;c,)es constante y la aproximacién de las

Ecuaciones 6.22 y 6.23 es valida bajo la condicién:
N >2 (6.28)

suponiendo que se adopta f=0,75. Este criterio expresa que el coeficiente de correccion
k" debe ser suficientemente elevado respecto a la capacidad de consumo de la especie

1, a fin que (6.22 - 6.23) permita correctamente simular el efecto de la difusién axial. Sin
embargo, el criterio puede también aplicarse para cinéticas no-lineales, si se identifica a

lo largo de la membrana el minimo valor que toma N:*". Puesto que de esta manera el

criterio resultard conservativo, es factible que la aproximacion pueda atin ser correcta en
el caso que la desigualdad de la Ecuacion 6.28 no se cumpla. Tal situacion puede
comprobarse comparando los resultados con f=1 y con el valor sugerido f=0,75. Si los
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mismos no difieren significativamente entre si, la aproximacién seguird siendo
aceptable.

6.3.3 VELOCIDADES CATALITICAS DE CONSUMO

Las velocidades de consumo de las especies ¥; se evaldan a partir de las expresiones
presentadas en el Capitulo 2 para el esquema de 10 reacciones identificadas
cinéticamente sobre pastillas de catalizadores comerciales. A tal efecto, se supone que
las particulas metalicas depositadas sobre dicho catalizador seran equivalentes a las
depositadas sobre los poros de la membrana, aunque se concibe que la densidad
superficial de las mismas puede variar. La equivalencia se expresa en la forma:

Sor=fya (6.29)

P

donde 1; corresponden a las expresiones del Capitulo 2 (se recuerda que estan dadas por
unidad de volumen de capa activa del catalizador comercial), o es el coeficiente
estequiométrico de la especie 1 en la reaccidn j, a es la actividad del catalizador (a =1 si
el catalizador se encuentra fresco) y fpq es la relacion de la carga de Pd por unidad de
volumen de membrana respecto a la del catalizador comercial, por otro lado € representa
la porosidad de la membrana. De no mediar indicacion en contrario se asumira que a =
fpq =1. Para la membrana las fracciones molares y temperatura de las que dependen los

1j serdn los valores x, y T", la temperatura de la membrana, que se discute en la

préxima seccidn.

6.3.4 BALANCES DE ENERGIA EN LOS POROS Y EN LA MATRIZ DE LA
MEMBRANA

Las reacciones del sistema son exotérmicas y como ocurren sobre la superficie del
catalizador la temperatura del mismo diferird de la del fluido que atraviesa la
membrana. Para el modelado de la transferencia de calor se considera ademis que la
conductividad de la aliimina es lo suficientemente alta como para que la temperatura T"
de la membrana sea uniforme, suposicion que se encuentra en linea con los resultados
obtenidos por Westermann y col. (2009). Con estas consideraciones se puede plantear el
siguiente balance de calor para la corriente, por similitud con las Ecuaciones 6.18 y
6.19:

4 dT d’T
- h(T-T") =uC, — -k, — (6.30)
a =G TR

p

El coeficiente de transferencia de calor se expresa a través del Nusselt para temperatura
de pared constante, ignorando los efectos de entrada.

Nu” = %: 3,656 6.31)
f
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También en forma andloga a lo realizado para los balances de materia, el aporte
conductivo en la Ecuacién 6.30 puede eliminarse corrigiendo el coeficiente de
transferencia de calor en la forma:

s

1 1 4
= - (6.32)
Nu Nu” v Pe?

donde el nimero de Peclet para transferencia de calor, Pe,, y Nu' se definen:

_ udep Nu' — h dp

6.33
¢ k; k; e

Pe

Como para el caso de transferencia de materia, se adopta /= 0,75 en la Ecuacién 6.32.
De esta manera la Ecuacién 6.30 se reescribe como:

A pr-my=c 9T (6.34)
d, P do

Con respecto a la validez de la aproximacion la Ecuacién 6.32, debe adelantarse que la
capacidad de transferencia de calor entre la mezcla reactiva y la pared de los poros
resulta muy elevada y la temperatura de la corriente alcanza la temperatura de la pared
muy cerca de la entrada. Por esta razdn los resultados son virtualmente independientes
de la correccion introducida en la Ecuacion 6.32.

Resta plantear un balance de calor en la membrana para determinar T". Como se
explico anteriormente las reacciones quimicas ocurren en las particulas de catalizador
sobre la superficie de los poros. Asociado a estas reacciones se encuentra el calor
generado por reacciones quimicas (q;). En estado estacionario el calor generado debe
eliminarse por el intercambio con la corriente de fluido (qy) y por el intercambio con el
fluido que se encuentra en el exterior, sobre ambas caras de la membrana. Sin embargo,
esta ultima contribucidn serd despreciable frente a q; dado que la superficie de la caras
serd despreciable frente a la superficie interna de los poros, por lo que g, = qi. A su vez,
el calor recibido por la corriente en los poros debe ser igual a la cantidad transportada
convectivamente fuera de la misma (q.) que se relaciona directamente con el salto
térmico del fluido entre la entrada y la salida de la membrana. Por lo explicado
anteriormente ¢, = q; = .. Tales calores se expresan:

q, =uth;(x§ —xy)AH, (6.35)

q. =uC,(T* =T¢) (6.36)
4 T -T°

ql—dpue h ln[(TW—Te)/(TW—TS)} (6.37)

¢ 9

En las expresiones (6.35 - 6.37) “e” se refiere a la condicion de entrada a los poros y “‘s
a la de salida. Para la Ecuacion 6.35 fue considerado un sistema de reacciones
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linealmente independientes (LI) que represente a las 10 reacciones planteadas en el
Capitulo 2. Dado que son 5 las reacciones linealmente independientes, el sistema
adoptado se compone por las cinco reacciones de hidrogenaciéon a BA de las especies
insaturadas BY, BD, BE, cBE y tBE. La Ecuacién 6.37 surge de resolver la Ecuacién de
balance 6.34 e integrar el calor intercambiado a lo largo de la membrana. Combinando
las Ecuaciones (6.35 - 6.37) mediante g, = q = (., surge para T" y para T*:

S (x¢—x3)AH
TV =Te4| LSt & 87 ¢ (6.38)
. 1_649 h /(dep)
s — e i LI [S] _ S
T:=T {c ]Zg_l(xg x3)AH, (6.39)
p

Definida las propiedades de la corriente a la entrada de los poros y fijado un criterio
sobre las condiciones de salida, se requiere un procedimiento iterativo para evaluar 0y

T", puesto que los »; definidos en la Ecuacién 6.26 son necesarios para resolver las
1

ecuaciones de los balances 6.24 y 6.25 dependen de T" y ésta de los valores x; ala

salida de los poros. La elevacion de temperatura (T° — T°) en el sistema analizado es de
unos pocos grados, por lo que iniciando el procedimiento con la suposicion TV = T¢ y
actualizando sucesivamente el valor T" mediante la Ecuacion 6.38, luego de resolver las
Ecuaciones 6.24 y 6.25), permite una rapida convergencia.

Por otro lado, en la practica el factor 40°h” /(d,C,), en el argumento del exponencial en

la Ecuacion 6.38, es muy elevado. Ello conduce a que la temperatura de la corriente en
los poros rapidamente alcance el valor T", como fuera previamente comentado,
mientras que a la salida virtualmente se verifica que T°=T".

6.4 DETERMINACION DEL NUMERO DE ETAPAS EN SERIE,
VOLUMEN DE MEMBRANAS, SUPERFICIE TRANSVERSAL Y
ESPESOR DE LAS MISMAS.

La cantidad de hidrégeno disuelta en la corriente liquida esta definida por la presion de
operacion. En caso de no utilizarse una presion suficientemente alta como para generar
una concentracion de hidrogeno que alcance a hidrogenar el BY y BD hasta la
tolerancia admitida para el producto final (10 ppm de poli-insaturados), se debe prever
la posibilidad de un cierto nimero de etapas en serie con redisolucion intermedia de
hidrégeno. Para esto, el procedimiento de célculo se inicia con una primera etapa
alimentada con la corriente de proceso con la composicion, presidon y temperatura de
ingreso, pudiendo calcularse la fraccion molar de hidrégeno a partir de esas
condiciones. El tiempo de residencia en la primera etapa se limita hasta alcanzar la
tolerancia de impurezas o que la fraccion molar de H, disminuya hasta un 5% del valor
de entrada, siendo este valor un grado de libertad a especificar para la simulacién. Si
ocurre lo primero el procedimiento se detiene y se requerird una sola etapa. Bajo la
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segunda alternativa, la corriente de salida recibird una nueva inyeccion de H, para
ingresar a una segunda etapa. El procedimiento se repite hasta que se alcance la
tolerancia, lo cual determinard el nimero de etapas M. Los valores de los tiempos de
residencia 0,, de cada etapa m permiten evaluar el volumen de membrana de cada etapa,
considerando el caudal molar total de la corriente de proceso.

Sin embargo, el procedimiento no puede aplicarse sin especificar las velocidades u,, de
las membranas, m=1,..,M, dado que las Ecuaciones 6.24 y 6.25 del balance de materia y
la 6.38 para T" dependen de la velocidad en los poros a través de los nimeros Pe; y Pe.
que corrigen los coeficientes de transferencia de materia y energia, Ecuaciones 6.22 y
6.32. Los valores uy, podran especificarse fijando la caida de presion total (AP) para
todo el sistema.

Aplicando la Ecuacién 6.15 para evaluar la caida de presion en cada etapa, con u=Ny/c;,
integrando y sumando sobre todas las etapas:

AP=321>"" (u,L,/d2) (6.40)

Desde el punto de vista prictico el espesor de las membranas y sus caracteristicas, en
particular el didmetro de poro, deben ser los mismos, L y d,,. Luego,

u,=L/0,_, m=1,..M (6.41)
de la Ecuacién 6.40,
32N oM
AP==5L > (e, (6.42)
p

Como procedimiento iterativo para determinar las variables M, L y 6, no se considera
en primera instancia el aporte del segundo término de las aproximaciones para el
calculo del Sh y del Nu corregido en las Ecuaciones 6.22 y 6.32, lo que permite estimar
M y 0O, por resolucion de los balances, como se explicara previamente. Con tales
valores se calcula L de la Ecuacién 6.42 y u,, de la Ecuaciéon 6.41 y se vuelven a
resolver los balances para obtener valores actualizados de 6y, y, eventualmente, de M. El
procedimiento se repite hasta la convergencia, con lo que resultardn los valores
definitivos de L, M, up, y Op,.

Si F, es el caudal molar total alimentado, los valores finales u, permiten evaluar las
superficies Ay, de las membranas, a partir de:

Fi=ciemum Anm m=1,... M (6.43)
El volumen de membrana en cada atapa sera
Vin=AnL (6.44)

Los caudales molares de las especies en cualquier punto del sistema podran evaluarse a
partir de

Fi = Xj Ft (645)
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6.5 RESULTADOS DE LA SIMULACION

6.5.1 DEFINICION DEL CASO BASE

Para realizar el andlisis de los resultados se define un Caso Base. Parte de las
condiciones fueron tomadas de la tesis de Bressa (2001), quien informa datos de un
reactor industrial con pastillas de catalizador en operacion. Estas condiciones son: 1100
kPa y 44°C de presion y temperatura, un caudal de 4,3 kg/s con una concentracion de
impurezas de 0,30% de BY y 0,70% de BD para la condicién base. Las fracciones
molares del resto de los hidrocarburos en la mezcla pueden observarse en la Tabla 6.2.
Como se mencion6 anteriormente la cantidad tolerada de impurezas en la corriente de
salida fue fijada en 10 ppm. La pérdida de carga se fij6 en 70 kPa.

Tabla 6.2 - Composicidn de la corriente de HC para el Caso Base.

BY |BD |BE |tBE |cBE |BA

xi | 0,003|0,007{0,210{ 0,360 0,130| 0,290

Respecto a las propiedades de las membranas se consideré un d, de 1 um y una
porosidad de 0,53, valor informado por el fabricante de las membranas anodizadas
utilizadas en las experiencias, el cual coincide con el informado por Westermann
(2009).

Luego del analisis del Caso Base anteriormente definido se estudiara el efecto de las
distintas variables operativas y de disefio sobre el sistema, para esto se variardn una o
varias de las mismas, manteniendo el resto como en el Caso Base.

Como se menciond anteriormente, una vez fijadas la composicién, presion y
temperatura queda definida la concentracion de saturacion de hidrégeno. Para estimarla
se empleo la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong EOS con reglas de mezclado MHSV
(Dahl y col. 1991) y pardmetros UNIFAC modificados (Larsen y col. 1987).

Para el valor de \_/HC y \_/H2 se considerd que la solucién se comporta como ideal. De
esta manera V. fue estimado a partir del valor de los hidrocarburos puros y las

fracciones molares en la entrada. La estimacion del valor de Vy, se realiz6 a partir de la

variacién del valor de ¢, en funcidén de xpg, utilizando el software de simulacién
UNISIM.

Los valores de ¢, ki, Cp, N, Dz, Duc y \_/HC fueron estimados a partir de las
correlaciones presentadas por Reid y col. (1987).

Se supondra que la concentracion disuelta de H» a la entrada de cada etapa corresponde
a la de saturacion. Para las etapas siguientes a la primera, la temperatura de entrada a las
mismas corresponde a la de salida de la etapa anterior.
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Se verifico, en todos los casos analizados a continuacion, que los términos despreciados
en las Ecuaciones 6.9 y 6.10 para obtener las expresiones simplificadas de los flujos
molares de las Ecuaciones 6.11 y 6.12 fueran efectivamente muy inferiores a la unidad.

En las Tabla 6.3, 6.4 y 6.5 se resumen las condiciones de entrada y parametros para el

Caso Base:
Tabla 6.3 - Condiciones en la entrada para el Caso Base
CONDICIONES DE ENTRADA
Presion 1100 kPa Temperatura 44°C
Caudal 4,3 kg/s AP 70 kPa
Tabla 6.4 - Propiedades de entrada de la corriente para el Caso Base
PROPIEDADES CORRIENTE
p 566.2 kg/m’ Cp 1390,6 kJ/m’K
C 10050 mol/m’ ke 0,089 W/m K
n 0,1229 10 Pa.s D> 2,101 10° m*/s
Duc 9,161 10” m%/s
Tabla 6.5 - Propiedades de las membranas para el Caso Base
PROPIEDADES DE LA MEMBRANA
dp 1 pm €m 0,53
a 1,0 fpa 1,0

6.5.2 ANALISIS DE RESULTADOS

Para el analisis de los resultados se definen la selectividad a BE (Sgg), entendida como
la relacion entre el caudal molar de BE saliente respecto del entrante (Ecuacion 6.46) y
la selectividad de hidrogeno (Sy) entendida como la fraccion de hidrogeno que

reacciona con BY y BD respecto del total reaccionado (Ecuacion 6.47).

S _ I::BE
BE — F
BE,1
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S,,, = (Fng,l +$]§D,1 ) - (F};Y,M + FED,M) 647)

Z(FI?IZ,m - FI§I2,m )

m=1

La masa de Pd requerida (mpg) se calcula a partir de la concentracién de Pd en el
catalizador comercial wpq y el factor fpy:

M
2V
_ m=l Wpg

p cat w W

(6.48)

Mpy

6.5.3 ANALISIS DEL CASO BASE

Para el Caso Base la simulacion arroja la necesidad de dos etapas de purificacion con un
volumen V; = 6,4 10* m’ para la primer etapa y V, = 5,8 10* m’® para la segunda.
Globalmente se obtiene un incremento de 1-buteno del 2,7% respecto al caudal entrante
a la primera etapa y una selectividad Sy, del 90,4%. A partir de la pérdida de carga
fijada se determina un espesor de membrana L=621 um, las areas de las membranas son
A =1,03m’y A, =0,94 m*,

En las Figuras 6.1 y 6.2 se observan los perfiles de BY y BD a lo largo de las dos etapas
de hidrogenacion requeridas para el Caso Base. Puede observarse que el BY se consume
primero y mayoritariamente en la primera etapa. Debido a este comportamiento en la
practica la especificacion de 10 ppm de insaturados en la salida equivale a una
concentracion de 10 ppm de BD.

0,008

0,007
0,006 \
0,005

= 0,004

—BY
0,003 BD
0,002 \
0,001 ~
0 T T T T T T 1
00,0001 0,0002 0,0003 0,0004 0,0005 0,0006 0,0007
Vi ()

Figura 6.1 - Fracciones molares de BY y BD en la primera etapa para el Caso Base
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0,0045
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0,0035
0,003
_0,0025
o]
0,002
0,0015
0,001
0,0005

0 . . \

M— . . |

0 0,000l 0,0002 0,0003 0,0004 0,0005 0,0006
V, ()

BY
BD

Figura 6.2 - Fracciones molares de BY y BD en la segunda etapa para el Caso Base

Las Figuras 6.3 y 6.4 muestran el perfil de concentraciéon de BE en cada etapa. Puede
observarse que el BE recién empieza a consumirse de manera neta hacia el final de la
segunda etapa, aunque la disminucién observada es pequeiia.

0,215

0,214 //_
0,213 /

0,212
p /
>

0,211 /

0,21 /

0,209 7

0,208 T T T T T T 1

0 0,0001 0,0002 0,0003 0,0004 0,0005 0,0006 0,0007
V; (m3)

Figura 6.3 - Fraccién molar de BE en la primera etapa para el Caso Base

104 -




CAPITULO : 6

0,2165

0,216

0,2155

0,215

BE

S
0,2145

0,214

0,2135 ,/

0,213

0

0,0001 0,0002

0,0003  0,0004
V; (m?)

0,0005

0,0006

Figura 6.4 - Fraccién molar de BE en la segunda etapa para el Caso Base

La selectividad Sgg se representa en la Figura 6.5 en funcion del contenido remanente
de impurezas. Hasta alrededor de las 400 ppm de impurezas se aprecia la generacidon

neta de 1-buteno. Pese a la disminucion final, se concluye que el sistema se comporta de

manera altamente selectiva.
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0,995
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Figura 6.5 - Evolucién de Sgg en funcion de la concentracion de impurezas

En las Figuras 6.6 y 6.7 puede verse el peso porcentual de cada compuesto en el término
de inhibicion, que para mayor claridad se recuerda en la Ecuacion 6.49. Puede verse
como conforme disminuyen su concentracion primero el BY y luego el BD, los mismos
pierden capacidad de inhibicién, permitiendo que los butenos comiencen a adsorberse y
reaccionar en la segunda mitad de la segunda etapa.
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Figura 6.6 - Porcentaje de los diferentes compuestos en el término de inhibicién en
la primera etapa
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Figura 6.7 - Porcentaje de los diferentes compuestos en el término de inhibicion en
la segunda etapa

6.5.3.1 Resistencia a la Transferencia de Materia en las membranas

En las Figuras 6.8 y 6.9 se grafica la relacion de las velocidades de consumo de BY, BD
y BE evaluadas con las condiciones sobre la pared de los poros respecto a las
condiciones en el seno de la solucion. Dentro del esquema de la Figura 2.1 esta
velocidad para el BY queda definida por la reaccién rjg, para el BD por las rj, 1y y 13
mientras que el BE por las r4, 17 y 13.
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Puede observarse que en la primera etapa la relacion se mantiene por encima de 0,99.
Lo mismo puede observarse para las reacciones de consumo del BD y el BE en la
segunda etapa. La relacién en esta etapa para el consumo de BY alcanza valores algo
menores, llegando a alrededor de 0,97.

Las pequeiias diferencias entre las velocidades de reaccion evaluadas sobre la pared y el
seno se explican debido a las bajas resistencias a la transferencia de materia dentro de
los poros. Por esta razéon la actividad y selectividad observadas dentro del reactor
resultan equivalentes a las intrinsecas del catalizador.

L7

0,99

_ —110

h_.

B ——1] +12 +13

|

4 +17 +18
0,98
0,9? T T T T T T
0 0,0001 0,0002 0,0003 0,0004 0,0005 0,0006
V; (m?)

Figura 6.8 - Relacion entre la velocidad evaluada para las concentraciones de la
pared y el seno del fluido en la primera etapa
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Figura 6.9 - Relacion entre la velocidad evaluada para las concentraciones de la
pared y el seno del fluido en la segunda etapa
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6.5.3.2 Resistencia a la Transferencia de Energia en las membranas

Para el Caso Base el coeficiente de transferencia de calor h™ resulta elevado y la
temperatura de la corriente rapidamente alcanza el valor T", como puede observarse en
la Figura 6.10. Para apreciar la velocidad de cambio se grafica en el recuadro una
fraccion del volumen de cada etapa.

En la Figura 6.11 se presenta el perfil para una situacién més exigente: por un lado se
consideré un 2% de BY de entrada, esta situacidon corresponde a una concentracion de
impurezas que duplica la del Caso Base y adicionalmente considera la impureza que
posee el mayor AH, por otro lado, se fijé una presién de operaciéon de 2800 kPa, esta
presion genera una concentracion de hidrogeno en fase liquida lo suficientemente alta
como para realizar la purificacién en una sola etapa, estas condiciones generan un
mayor salto térmico en el sistema. Puede verse aqui también que la fase fluida llega
rapidamente a la temperatura de la fase sdlida, por lo que en cualquier condicion
operativa de interés las resistencias a la transferencia de energia son lo suficientemente
bajas como para igualar las temperaturas de pared T" y la de salida. Este resultado es
equivalente al obtenido por Westermann y col. (2009).

7

i (o2}
—-—-\

(%)
El'
o
=
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3 7
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& 3 p
S 5 -2 Etapa
2 0 - .
"
Y9 0 0,04
0 T T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Fraccion del Volumen

Figura 6.10 - Variacion de la temperatura de la fase fluida en funcion de la fraccion
de volumen de la membrana
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Figura 6.11 - Variacion de la temperatura de la fase fluida en la entrada en funcién
de la fraccion de volumen de la membrana para 2% de BY, 44°C y 2800 kPa de
presion total de operacion

El rdpido aumento de la temperatura dentro de los poros hasta la temperatura de pared
genera cierta incertidumbre respecto a la posibilidad de que el H; pase a fase gaseosa
generando burbujas dentro de los poros en la zona de entrada al reactor, donde la
disminucién en la solubilidad por el aumento de la temperatura produce una
sobresaturacion que no es compensada por el consumo de hidrégeno producto de las
reacciones, como puede verse en la Figura 6.12. En particular puede observarse que
para el caso de 2% de BY y 2800 kPa la zona donde es termodindmicamente posible la
formacion de burbujas es de aproximadamente el 2% del volumen del reactor, una
fraccién menor del mismo. Por otro lado, la maxima fraccidon volumétrica de la fase
gaseosa que se podria formar corresponde a un 1,6% del caudal volumétrico total.

Si bien este anélisis no es concluyente y podria generar estudios de mayor profundidad a
futuro, en base a la baja fraccion del volumen del reactor de membranas donde la
mezcla se encuentra sobresaturada asi como del caudal volumétrico de vapor que puede
generarse, se considera que se puede despreciar este efecto sin disminuir la precision del
modelado.
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Figura 6.12 - Variacion de la fraccion de hidrogeno de la fase fluida en funcidn de la
fraccion de volumen de la membrana a 44°C, 2800 kPa y 2% de impurezas

6.5.4 ANALISIS DE LA INFLUENCIA DE VARIABLES OPERATIVAS Y DE
DISENO

En esta seccidn se analizaré la influencia de las distintas variables sobre el desempefio
del reactor.

En la primera parte de la seccidn se variard el didmetro de poro, la tnica propiedad
geométrica de la membrana que puede seleccionarse.

Luego se analizard la influencia de las distintas variables operativas del proceso,
presion, temperatura, pérdida de carga y la concentracidn de impurezas.

Finalmente se estudiara la influencia de la concentracion de salida de hidrégeno. El
valor de esta variable es un pardmetro a definir que, como se explicé anteriormente,
determina la finalizacién de todas las etapas de purificacion menos la dltima.

En caso de no indicarse una modificacién, el valor de cada variable coincide con el
definido para el Caso Base.

6.5.4.1 Impacto del diAmetro de poro

Dado que la temperatura TV a la que se llevan a cabo las reacciones resulta
esencialmente igual a la de salida de la corriente (T°) y ésta depende solo del calor
liberado hasta que una dada especie se extingue (Ecuacién 6.39), el comportamiento
térmico de la membrana no depende significativamente de d,. Por inspeccion de la
formulacion planteada para los balances de materia (Ecuaciones 6.23-6.26, 6.29), surge
que el efecto de d, tiene lugar a través de la relacién (d,/k, ;). Esta relacién representa

la resistencia efectiva al transporte de materia hacia la pared catalitica (alternativamente,
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la constante de tiempo para dicho proceso). A su vez, kfni (Ecuacién 6.23) depende de d,
apartir de k7" y de kpi= Sh;” Di/d,. Luego:

2
d, dp
k. DSh”

mi

; f% (6.50)

Fijando un valor de AP, considerando una sola etapa (M=1) a fin de simplificar el
anlisis, a partir de las Ecuaciones 6.41 y 6.42 se puede expresar u” = df) AP/(321n6%).
Reemplazando en la Ecuacién 6.50:

d 0°
o 1 a2+ p128nD,6° LZ 6.51)
k D.Sh” AP )d?

mi

Puesto que el valor de 0°quedard principalmente determinado por la cinética de

consumo de i (Ecuaciéon 6.29) y es levemente dependiente de d, como una
aproximacion se lo puede considerar independiente de este pardmetro. Bajo esta
consideracion a partir de la Ecuacion 6.51 puede obtenerse un valor d, o para el cual la

. . * , s .
resistencia (dy/k, ;) serd minima:

1/4
L, 128nD’6°
dp,opt :[fshl Tj (6.52)

L . . * . . .,
Valores de d, mayores que d, o, aumentardn la resistencia (dy/k ;) por disminucion de

kmi, es decir por aumento en la longitud transversal de difusion. Valores menores lo
aumentaran por el efecto de la dispersion axial. Valores de d, cercanos a dpop
permitiran garantizar minimos valores de la masa de catalizador requerida.

Para realizar la determinacién de dpop utilizando la Ecuacion 6.52 se realiza una
simulacion a 1700 kPa para tener una sola etapa y d, = 2 um como valor inicial. El valor
de dp op Obtenido es de 2,2 pm.

Por otro lado, se llevaron a cabo simulaciones modificando d, y manteniendo el resto de
las variables del Caso Base lo que genera la necesidad de utilizar al menos dos etapas
para la purificacidn, los resultados se presentan en la Tabla 6.6. De manera coincidente
con el resultado de la Ecuacion 6.52 para una sola etapa, puede observarse un minimo
en la cantidad de catalizador requerida alrededor de 2 um.

También debe destacarse el efecto de d,, sobre el area de membrana, recordando que un
valor pequefio permitird un nimero convenientemente bajo de unidades a instalar. Para
los resultados de la Tabla 6.6 el area disminuye hasta d,=50 um. Esta observacion
indica, por un lado, que mayores valores de d, no serdn recomendables bajo ningtin
aspecto. Por otro lado, de ser posible valorizar el efecto de disminuir el nimero de
unidades, posiblemente sean competitivos valores de d,, de hasta alrededor de 10 pm ya
que a partir de este valor se produce un aumento significativo en la masa de catalizador
requerida.
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Tabla 6.6 - Impacto de la variacion del didmetro de poro

d, (um) M A () | TVim) | Lum | mpg(gn) Spe’ St
0,25 2 8,30 0,00136 164 3,13 1,026 0,898
0,50 2 3,97 0,00125 314 2,87 1,027 0,903
0,90 2 2,19 0,00122 560 2,82 1,027 0,904
1,00 2 1,97 0,001223 621 2,81 1,027 0,904
2,00 2 0,98 0,001219 1241 2,80 1,027 0,904
3,00 2 0,66/ 0,001221 1863 2,81 1,027 0,904
5,00 2 0,39 0,00123 3120 2,83 1,027 0,903

10,00 2 0,20 0,00129 6376 2,96 1,026 0,897
25,00 3 0,22 0,00157 7142 3,60 1,019 0,815
50,00 3 0,09 0,00274 31323 6,29 0,989 0,627
100,00 6 0,12 0,00803 64929 18,46 0,904 0,425

En la Figura 6.13 puede observarse el perfil de BD (la impureza que més tarda en
eliminarse) en funcion del volumen de las membranas para d,=1 pm y d,=0,25 um. El
retardo en el consumo BD, ocasionado por el efecto de la dispersion axial, genera un
mayor requerimiento de volumen de membrana para d,=0,25 um que para d,=1pm para
alcanzar la especificacion de salida.
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Figura 6.13 - Evolucion de la fraccion molar de BD para diferentes valores de d,, (1
pmy 0,25 pm)

A partir de la Ecuacion 6.52 puede verse que, para otras condiciones, d, o Variara con
el valor fijado para AP y con las condiciones que modifiquen 6. Condiciones que
aumenten 0 impactaran de la misma forma sobre d; o, cOmo por ejemplo temperaturas
bajas, bajas concentraciones de H, (por disminucién de P) o desactivacion del
catalizador (disminucién del factor actividad a, Ecuacién 6.29). En el mismo sentido,
respecto a dp op, resultard una disminucion del valor permitido de AP. No obstante, la
Ecuacion 6.52 indica que cualquier variacién afectard levemente a dp o, debido al
exponente (1/4). En efecto, para un rango amplio de condiciones barridas d,qp se
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encontrd en el rango 1-4 um. A modo de ejemplo en la Tabla 6.7 se indican los valores
obtenidos cuando se varia el factor de actividad en el rango 0,1< a <1.

Tabla 6.7 - Didmetro 6ptimo en funcidn del coeficiente de actividad a.

a d, (um)
1,00 1,0
0,75 2,0
0,50 2,0
0,25 2,5
0,10 3,5

6.5.4.2 Influencia de la Presion Total de Operacion

El aumento de la presion operativa genera un aumento de la concentracion de hidrégeno
en la fase liquida. Por lo tanto, es esperable que tenga influencia sobre el nimero de
etapas de hidrogenacién requeridas y en el volumen de membrana requerido, debido al
aumento en las velocidades de reaccion.

En la Tabla 6.8 se presentan los resultados obtenidos. En particular, en la Figura 6.14 se
grafican los valores de las columnas M y mpg en funcién de la presion

Puede observarse que a medida que se incrementa la presion de operacion, disminuye el
numero de etapas requeridas para llegar a la especificacion de salida. Cuando la presion
de operacion alcanza un nivel tal que el hidrégeno deja de ser el reactivo limitante la
purificacion puede realizarse en una sola etapa. En particular para la concentracion de
insaturados del Caso Base esta presion es del orden de 1700 kPa.
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Tabla 6.8 - Efecto de la variacidn de la presion total del sistema a 25°C

PkPa) | M |ZA; @) |=Vi(m)| L(um) | R, |mpg(e) | Sge’ Sio
500 8 21,47 0,0078 363 0,51 17,93 1,025 0,886
600 5 11,61 0,0057 489 0,52 13,06 1,026 0,887
700 4 9,77 0,0045 464 0,23 10,43 1,027 0,888
800 3 5,841 0,0036 623 0,43 8,37 1,028 0,888
900 3 8,86 0,0034 383 0,10 7,80 1,028 0,889
1000 2 3,16/ 0,0027 863 0,68 6,27 1,027 0,889
1100 2 3,291 0,0023 699 0,33 5,29 1,029 0,890
1200 2 3,74 0,0022 579 0,19 4,99 1,029 0,891
1300 2 4.45 0,0021 474 0,12 4,86 1,029 0,892
1400 2 5,60 0,0021 374 0,07 4,82 1,029 0,892
1500 2 8,10 10,0022 269 0,03 5,01 1,028 0,890
1600 2 19,62 0,0034 173 0,01 7,80 1,024 0,869
1700 1 1,07 0,0013 1231 1,00 3,03 1,028 0,890
1800 1 0,94 0,0010 1076 1,00 2,32 1,028 0,891
1900 1 0,85 0,0008 980 1,00 1,93 1,029 0,891

2000 1 0,791 0,0007 909 1,00 1,66 1,029 0,892
2100 1 0,75 0,0006 855 1,00 1,47 1,029 0,892
2200 1 0,71 0,0006 810 1,00 1,32 1,030 0,893
2300 1 0,68 0,0005 772 1,00 1,20 1,030 0,893
2400 1 0,65 0,0005 740 1,00 1,10 1,030 0,894

Respecto a la masa de Pd requerida hay una tendencia general a que se reduzca la
misma al aumentar la presion. Sin embargo, la tendencia no es mondtona ya que como
puede verse en la Figura 6.14 para 1500 kPa y 1600 kPa los resultados de las
simulaciones arrojan un mayor requerimiento de catalizador que para 1400 kPa.

Esta desviacion respecto al comportamiento esperado de mpy se debe a que a estas
presiones el volumen de la dltima etapa es mucho menor que el de las previas. Esto
puede verse a partir de la relaciéon Ry, que se define como la relacion del volumen de la
ultima etapa respecto al de la primera, R, = V\y/V;. Como se explicé anteriormente, se
adopt6 el mismo espesor de membrana L en todas las etapas, por lo que el valor de la
relacion R, también representa la relacion entre las areas de cada etapa. Esta diferencia
en las areas produce que para valores bajos de R, la velocidad de flujo en la primera
etapa sea mucho menor que en la segunda, lo que genera un mayor impacto negativo de
la dispersion axial en la primera etapa del reactor, explicando de esta forma el mayor
requerimiento de catalizador.

Limitando el analisis a presiones iguales o superiores a 1700 kPa se elimina la
influencia de la relacion R, mencionada previamente. Puede observarse en la Tabla 6.8
y en la Figura 6.14 que en este intervalo de presiones el volumen de membranas
cataliticas necesario disminuye monétonamente con el aumento de la presion
comportandose de acuerdo a lo esperado.
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Figura 6.14 - Numero de etapas y masa de catalizador requeridas en funcion de la
presion de operacion

6.5.4.3 Influencia de la Temperatura

La temperatura modifica los coeficientes especificos de velocidad de reaccion, las
constantes de adsorcion, las propiedades termodindmicas (calor especifico, calores de
reaccion, constantes de equilibrio de las reacciones de isomerizacion), las propiedades
de transporte (coeficientes de difusidon, conductividad térmica, viscosidad) y la
solubilidad del hidr6geno. Estas propiedades fueron modificadas con la temperatura de
una a la vez, imponiendo en forma arbitraria la constancia con la temperatura del resto
de los pardmetros o propiedades, para identificar su impacto especifico sobre el
comportamiento del sistema y el dimensionamiento de la membrana. Como era de
esperar, el incremento de los coeficientes especificos de velocidad de reaccion con la
temperatura tiene el mayor impacto, aunque la disminucién de la solubilidad del
hidrégeno, en especial a los niveles mas elevados de temperatura, también resulta
significativa. Respecto a las restantes propiedades, solo la viscosidad tiene cierto efecto,
aunque secundario, sobre las areas de las membranas, pero no sobre el volumen de las
mismas.

En las Tablas 6.9 y 6.10 se presentan los resultados para los efectos individuales de los
coeficientes especificos de las reacciones y de la solubilidad del hidrégeno,
respectivamente.

En la Tabla 6.9 se aprecia, en particular, la disminucién en la masa de catalizador
requerida con el aumento de los coeficientes cinéticos.
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Tabla 6.9 - Efecto de la variacion de los coeficientes cinéticos por variacion de la

temperatura
TCC) |Aj+A, ()| Vi+V, (m) | mpq () L (um) Spr’ St
25 3,02 0,00271 6,23 896 1,027 0,889
30 2,65 0,00208 4,80 786 1,028 0,895
35 2,34 0,00162 3,73 692 1,028 0,900
40 2,08 0,00127 2,93 613 1,028 0,903
44 1,90 0,00106 2,43 558 1,028 0,906
50 1,66 0,00081 1,86 488 1,028 0,908
55 1,49 0,00065 1,50 437 1,028 0,909
60 1,34 0,00053 1,21 394 1,028 0,908

Por otro lado, la Tabla 6.10 permite apreciar el aumento en la masa de catalizador
requerido por el efecto aislado de la disminucién de solubilidad del hidrégeno. Aqui
puede observarse que, como fue explicado anteriormente, los valores a 50°C y 60°C que
poseen valores bajos de R, se apartan de la tendencia respecto al valor de area de flujo
total. La disminucion de la concentracion de hidrogeno también influye sobre el nimero
de etapas requeridas para la purificacidn ya que en las condiciones simuladas el
hidrogeno es el reactivo limitante.

Tabla 6.10 - Efecto de la variacion de la solubilidad del hidrogeno por variacion de
la temperatura

T (°C) M TA; () | TV, (m) L (um) Rv mpy (gr) She’ S
25 2 1,66  0,00096 579 0,40 2,20 1,029 0,900
30 2 227 0,00137 602 0,45 3,15 1,029 0,900
35 2 225 0,00143 637 0,56 3,29 1,029 0,899
40 2 2,28  0,00157 690 0,77 3,62 1,028 0,898
44 2 2,49 0,00189 760 121 434 1,027 0,897
50 3 592  0,00201 339 0,14 4,62 1,028 0,899
55 3 425 0,00207 488 0,47 4,77 1,028 0,898
60 4 797|  0,00262 329 0,18 6,02 1,027 0,897

Finalmente, en la Tabla 6.11 se informan los resultados netos del efecto de la
temperatura considerando la variacion simultinea de todas las propiedades. El efecto
cinético prevalece hasta alrededor de 50°C con una reduccion sostenida del volumen de
membrana, pero debido a la disminucion de la solubilidad del hidrogeno a mayores
valores de temperatura, el volumen requerido se estabiliza, pudiendo detectarse un
minimo a 55°C.

También merece mencionarse que el area de membrana presenta un minimo alrededor de
los 44°C. Ello implica que podran emplearse membranas con mayor espesor, reduciendo
simultdneamente el nimero de unidades a instalar en paralelo para cada etapa, aspecto
que es de prever reduzca los costos de manufactura de las mismas. Sin embargo,
probablemente el volumen requerido sea el factor mas relevante a considerar, puesto que
con el mismo aumenta la masa requerida de Pd, con un costo especifico relevante.
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Se concluye que, al menos cuando el catalizador esta fresco (recordar que fue
considerado a=1), resultard beneficioso operar en el rango de 40-60°C.

Tabla 6.11 - Efecto de la variacién de la temperatura

T (°C) M A (M) | =Vim) | L(um) R, Mpy (&r) Sgr’ Si
25 2 3,36 0,00230 685 0,33 5,29 1,029 0,890
30 2 2,78 0,00182 655 0,37 4,19 1,029 0,896
35 2 2,36 0,00148 628 0,45 3,41 1,029 0,901
40 2 2,04 0,00127 620 0,61 291 1,028 0,903
44 2 1,97 0,00122 621 0,91 2,81 1,027 0,904
50 3 4,31 0,00105 243 0,10 2,41 1,029 0,909
55 3 2,65 0,00088 332 0,34 2,02 1,028 0,910
60 4 4,62 0,00091 196 0,12 2,08 1,027 0,907
65 5 4,01 0,00092 229 0,46 2,11 1,026 0,904

Por otro lado, la Tabla 6.11 revela que en el rango estudiado de temperatura las
selectividades resultan esencialmente inalteradas, al menos con el tamafio de poro fijado
en 1 um para el Caso Base.

6.5.4.4 Influencia de la Pérdida de Carga en la membrana

La influencia de la pérdida de carga permitida (AP) se analiz6 en el rango [25-150 kPa].
En la Tabla 6.12 se observa que, como es esperable, esta variable influye fuertemente en
el area de flujo y el espesor de la membrana, no teniendo un efecto significativo sobre el
resto de los resultados obtenidos. Esto se debe a la influencia del AP para el calculo del
espesor (Ecuacion 6.40), ya que mayores pérdidas de carga permiten mayores espesores
de membrana.

Tabla 6.12 - Efecto de la variacion del AP

AP (kPa) |A+A, )|V, +V, ()| L(um) | mpy(gr) ShE’ S
25 324]  0,00124 382 2,84 1,027 0,904
50 2,28 0,00123 538 2,82 1,027 0,904
70 1,97 0,00122 621 2,81 1,027 0,904
100 1,61 0,00122 759 2,81 1,027 0,904
125 1,44 0,00122 848 2,80 1,027 0,904
150 131 0,00122 929 2,80 1,027 0,904

Por otro lado, una variacién en el AP podria generar una variacién en el volumen de
membrana requerido y en la selectividad del sistema en condiciones donde la correccidn
sobre el coeficiente en la 6.23 fuera importante, algo que no ocurre en las condiciones
estudiadas.

En la Tabla 6.13 se presentan los resultados de la variacion del AP para d,=0,25 pm.
Puede observarse que para estas condiciones la correccidn de la 6.23 es significativa ya
que, ademis de la variacion en A y L, también hay cambios considerables en el
volumen de membrana y la masa de Pd con la variacién del AP.

-117 -



CAPITULO : 6

Esto puede explicarse considerando el incremento de los efectos de dispersion axial en
S
los poros de didmetro pequefio. Bajo la simplificacion realizada los valores Kohe

resultan muy inferiores a kyyc para dp= 0,25 um debido al bajo valor del término
correctivo Kjpc . Por ejemplo, para AP=25 kPa los valores de estos coeficientes son:
kmtc =0,4 m/s y Kupc=5 107 my/s.

Comparando los datos informados en la Tabla 6.13 puede observarse que un cambio en
el AP de 25 kPa a 150 kPa disminuye el requerimiento de Pd de 4,02 gr a 2,93 gr.

Por otro lado, en la Tabla 6.13 se observa una mejoria, aunque leve, en las
selectividades Sgg y Su2 con el aumento de AP. Esto es debido a que el aumento del AP
genera un aumento en el flujo en los poros de la membrana, lo que a su vez produce un
mayor flujo convectivo que reduce los efectos de la difusion. Gracias a esta mejora la
selectividad observada se acerca a la intrinseca del catalizador. Este efecto también
sucede para d,=1 um, pero es practicamente despreciable.

Tabla 6.13 - Efecto de la variacion del AP para dp=0.25 pm

AP (kPa) |A+A, (m)|V,+V, (m’)| L (um) mpy (2r) Sgg’ St
25 15,46 0,00175 113 4,02 1,024 0,885
50 9,81 0,00142 145 3,27 1,026 0,895
70 8,08 0,00135 164 3,11 1,026 0,898
100 6,65 0,00131 197 3,01 1,027 0,900
125 5,90 0,00129 218 2,96 1,027 0,901
150 5,36 0,00127 238 2,93 1,027 0,902

6.5.4.5 Efecto de la Concentracion de Impurezas y de la Distribucion de Butino y
Butadieno

Para el Caso Base se selecciond una concentracion de impurezas de 1%, con una
distribucion de 30% de BY y 70% de BD. En esta seccion se analizari el efecto sobre el
sistema de la variacion en la proporcién de BY y BD presente en la mezcla sin variar la
concentracion total de las impurezas y el de un aumento en la concentracion total de las
mismas, considerando que el BD, la impureza mas dificil de eliminar, es la tunica
presente.

En la Tabla 6.14 puede advertirse que, como es de esperar, un aumento en la
concentracion total de impurezas produce un aumento en el requerimiento total de masa
de catalizador. Por otro lado, en la Tabla 6.15 puede verse que un aumento de la
cantidad relativa de BD también produce un aumento en la cantidad de catalizador
requerido, debido a que reacciona mas lentamente que el BY. Adicionalmente, la menor
capacidad de adsorcion del BD y la consecuente menor capacidad de inhibicion para las
reacciones del BE, comparadas con la del BY, produce una leve disminucién en las
selectividades.
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Tabla 6.14 - Efecto de la variacion de la concentracion de impurezas considerando

100% de BD
XBD M TA, () | TV, (m) L (um) mpg (gr) S Sy
0,0050 2 8,52 0,00120 141 2,77 1,006 0,812
0,0100 2 2,19 0,00148 673 3,39 1,022 0,900
0,0150 3 3,88 0,00211 542 4,84 1,036 0,927
0,0200 5 12,76 0,00267 209 6,14 1,053 0,944

Tabla 6.15 - Efecto de la variacion de la relacion entre xgp y Xgy para 1% de

impurezas
XBD XBY A+Ay (mz) Vi+V, (m3) mpg (gr) S’ Stz
0,0100 0,0000 2,19 0,00148 3,39 1,022 0,900
0,0075 0,0025 2,01 0,00127 2,92 1,026 0,903
0,0050 0,0050 1,82 0,00105 2,42 1,031 0,909
0,0025 0,0075 1,67 0,00088 2,03 1,036 0,918
0,0000 0,0100 1,61 0,00061 1,41 1,045 0,972

Finalmente en la Tabla 6.16 se indican las presiones a partir de las cuales puede
realizarse la purificacién en una sola etapa en funcion de la concentracion total de
insaturados.

Tabla 6.16 - Presion minima por encima de la cual se requiere una unica etapa.

xgy T Xgp| P (kPa)
0,5 1200
1,0 1700
1,5 2200
2,0 2800

6.5.4.6 Efecto de la concentracion de salida de hidrogeno

Como se mencioné anteriormente una concentracion de hidrégeno del 5% del valor de
la alimentacion fue la condicion para finalizar una etapa de hidrogenacion para el Caso
Base. En la practica esta condicion aplica solo para la primera etapa, ya que en la
segunda la condicion de 10 ppm de impurezas se cumple antes de llegar a esa condicion.

Para analizar la influencia de esta variable se analizaron diferentes concentraciones
minimas de hidrégeno de salida. Se limit6 el anélisis a valores que permitieran realizar
la purificacién en dos etapas.

En la Tabla 6.17 se presenta la concentracion de salida de hidrogeno en ambas etapas
para distintos valores de xy, de salida en la primer etapa, se observa que cuando la
concentracion de hidrogeno de salida en ambas etapas se vuelve similar la masa de
catalizador requerida disminuye, siendo minima cuando ambas coinciden.

Estos resultados son consistentes con las cinéticas donde las reacciones de
hidrogenacion tienen un orden lineal con el hidrogeno, por lo tanto, diferencias en las
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concentraciones de salida de hidrégeno entre los diferentes pasos generan zonas de
mayor y menor velocidad de reaccidn que no se compensan entre si cuando se realiza la
integracion de las ecuaciones diferenciales.

Tabla 6.17 - Efecto de la variacion de la concentracién minima de H, de salida

S

X1 X’ |AtAy ()| Vi+V, ()| L (um) mpg (gr) SgE St

0,00003 0,00080 2,52 0,00167 664 3,85 1,028 0,905
0,00006 0,00077 2,32 0,00151 652 3,48 1,028 0,905
0,00009 0,00074 2,21 0,00143 645 3,28 1,028 0,905
0,00012 0,00071 2,14 0,00137 639 3,14 1,028 0,905
0,00015 0,00068 2,09 0,00132 635 3,05 1,028 0,905
0,00019 0,00066 2,05 0,00129 631 2,97 1,027 0,905
0,00022 0,00063 2,02 0,00127 628 2,92 1,027 0,905
0,00025 0,00060 2,00 0,00125 626 2,87 1,027 0,904
0,00028 0,00057 1,98 0,00123 623 2,84 1,027 0,904
0,00031 0,00054 1,97 0,00122 621 2,81 1,027 0,904
0,00034 0,00051 1,96 0,00121 620 2,79 1,027 0,904
0,00037 0,00049 1,96 0,00121 618 2,78 1,027 0,904
0,00043 0,00043 1,96 0,00121 616 2,78 1,027 0,904

6.6 VALIDEZ DEL MODELO

Para confirmar la validez del modelo se verifica la desigualdad dada por las Ecuaciones
6.27 y 6.28 dentro del rango de condiciones simuladas.

De acuerdo a lo esperado, cuando las condiciones generan bajos flujos dentro de los
poros (como bajo AP y d, pequefio) los valores de N{*" se acercan al minimo dado por

la Ecuacion 6.28.

Independientemente del resto de las variables esto también sucede para pequefios
valores de R,. La explicaciéon a este comportamiento se encuentra en que la gran
diferencia entre las areas de flujo entre etapas genera que el AP del sistema se concentre
mayoritariamente en la etapa con menor area, lo que produce una situacion equivalente
a una simulacién de bajo AP para la otra etapa. En particular para la condicién de 1600

kPa y 25°C en la Tabla 6.8, el valor minimo de Nﬁ’zrr observado se encuentra por debajo

de 2 durante toda la primer etapa, en esta simulacidn la segunda etapa tiene mas del
99% del AP del sistema.

Para finalizar el andlisis vale la pena mencionar que la condicién de una concentracion
de hidrégeno de salida similar en todas las etapas que, como se observd anteriormente,
conduce a menores volimenes de membrana, restringe la posibilidad de generar
situaciones con R, muy distintos a la unidad. Por otro lado, el rango de d, donde se
encuentra el d, o Se encuentra alejado de los valores pequefios del rango simulado. En
base a estas observaciones es posible concluir que el modelo desarrollado resulta valido
dentro la zona de interés para la simulacion.
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6.7 CONCLUSIONES

El desarrollo realizado a partir de la formulacién de Kerkhof (1996) demostré que en las
condiciones que se realiza la simulacién, resulta equivalente al enfoque tradicional que
considera el aporte de un flujo convectivo y uno difusivo. Adicionalmente, la
aproximacion introducida por Balakotaiah (2004) resulta valida dentro de las
condiciones de interés.

Por otro lado, del analisis de la influencia de la temperatura, la concentracion de salida
de hidrégeno y el didmetro de poro de la membrana se desprende la posibilidad de
puntos operativos donde la cantidad necesaria de catalizador resulte minima.

Para los casos analizados a diferentes temperaturas, presiones y concentraciones de
insaturados se verificd6 que existe un didmetro de poro Optimo que normalmente se
encuentra en el rango entre 1 y 4 um.

La temperatura de ingreso a las etapas conduce a elevadas velocidades de reaccidn, pero
a la vez disminuye la concentraciéon de saturacién de H,. Los efectos contrapuestos
originan que el rango 40-60 °C sea adecuado para alcanzar minimos requerimientos en
los volumenes de membrana.

La concentracion de hidrogeno de salida debe fijarse de modo tal que sea similar en
todas las etapas. Esto puede lograrse ajustando sucesivamente la concentracion de salida
entre las etapas de modo de ir convergiendo a esta condicion.
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7 DIMENSIONAMIENTO DE UN REACTOR INDUSTRIAL DE
MEMBRANAS CATALITICAS PARA LA PURIFICACION DE
UN CORTE DE C4S POR HIDROGENACION SELECTIVA

7.1 INTRODUCCION

Luego del analisis realizado en el capitulo anterior se encarara el disefio de un reactor de
membrana industrial que logre purificar una corriente con una mezcla de butenos y
butano contaminada con butadieno y butino mediante hidrogenacidn selectiva.

Se seleccionard el tipo de membrana y arreglo que permita un disefio compacto y
provean un mejor sellado para asi evitar problemas de fugas.

Luego, teniendo en cuenta los resultados obtenidos del anélisis de variables hecho en el
Capitulo 6, se determinaran las condiciones operativas y las dimensiones principales del
reactor.

7.2  DETERMINACION DEL TIPO DE MEMBRANAS

Uno de los resultados obtenidos en el Capitulo 6 es que para la mayoria de los casos
analizados para un rango didmetro de poro de entre 1 y 3,5 um la cantidad de
catalizador requerida es minima.

Este tamafio de poro es demasiado grande para membranas de alimina anodizada, las
cuales fueron utilizadas durante las experiencias, ya que el midximo didmetro de poro
reportado para una membrana de este tipo en condiciones de laboratorio es de 0,98 um
(Chu y col., 2006), mientras que existen membranas comerciales de este tipo
disponibles con un didmetro maximo de 0,40 pm.

Como se menciond en el Capitulo 1, existe otro tipo de membranas de alimina
producidas a partir de sinterizado de particulas de alumina (Hsieh, 1991) las cuales
pueden obtenerse en el rango requerido de didmetros. Estas membranas presentan
diferencias con respecto a las membranas utilizadas en la parte experimental. Tienen
una porosidad menor, los poros son tortuosos y pueden encontrarse interconectados de
manera similar a los huecos de un lecho fijo. Para tener en cuenta este cambio debe
incorporarse un factor de tortuosidad en la Ecuacién 6.5 para el cilculo de la pérdida de
carga.

7.3 RESISTENCIA MECANICA DE LAS MEMBRANAS

Al momento de considerar la aplicacion de un reactor de membranas cataliticas
industrial surge necesariamente la necesidad de considerar la resistencia mecanica de las
mismas, ya que deben tener una cierta tolerancia a la flexién y a la compresién de modo
de poder ser manipuladas, instaladas y selladas para evitar fugas, sin comprometer su
integridad.
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No se ha encontrado abundante informacion disponible en la literatura acerca de las
propiedades mecéanicas de membranas inorganicas. Adicionalmente, no se cuenta con
ensayos estandarizados especificamente para testearlas, por lo que, en general, se
utilizan normas desarrolladas para materiales no porosos, lo que dificulta la
comparacion entre los distintos valores informados en la literatura (Bhave, 1991).

Ademas, la resistencia mecénica de las membranas depende fuertemente del protocolo
de procesamiento utilizado para la obtencion de la misma. El empaquetamiento inicial
de las particulas puede diferir ampliamente del empaquetamiento compacto al azar
maximo dando origen a estructuras no homogéneas que se mantienen durante las
siguientes etapas.

Otra de las variables que determina fuertemente las propiedades mecéanicas de las
membranas es la temperatura de sinterizado. Un aumento en esta temperatura genera un
aumento en la tension de flexion maxima de la membrana conforme disminuye la
porosidad de la misma (Li y col., 2008), por otro lado, fomenta el crecimiento de los
granos, lo que produce un descenso en la tension de flexion maxima. Debido a estos dos
efectos contrapuestos existe una temperatura dada a partir de la cual la tensi6on de
flexion maxima comienza a disminuir generando un méaximo, debido a que el efecto del
aumento del tamafio de grano predomina por sobre el de la disminucién de la porosidad,
la cual ya ha alcanzado valores minimos a dicha temperatura (Basile y Gallucci, 2011).

En base a lo anteriormente mencionado se recurridé a la bibliografia para encontrar
membranas que hayan sido sintetizadas y testeadas para descartar problemas de
fragilidad en las mismas. A continuacion se mencionan brevemente los ejemplos
encontrados, luego en la Tabla 7.1 se resumen las principales propiedades de las
membranas caracterizadas en los mismos.

Quin y col. (2014) informan haber obtenido membranas de alimina en forma disco de 3
mm de espesor antes del sinterizado con una porosidad del 53%, un didmetro de poro
medio de 5,1 um y una resistencia a la flexion méaxima de 35,5 MPa.

Shqau y col. (2006) sintetizaron soportes de alimina en forma de disco de 2 mm de
espesor con distribuciones de poros entre los 50 y los 100 nm y una porosidad del 30%.
Informan una resistencia a la flexion maxima entre 100 a 300 MPa medido con el
método de flexion en tres puntos.

Almandoz y col. (2015) produjeron a partir de fuentes naturales membranas tubulares
de aluminosilicatos con un espesor de 0,75 mm, un didmetro interno de 0,01 m y una
longitud de 0,3 m. Para una temperatura de sinterizado de 1200°C considerada por ellos
Optima obtuvieron una distribucion de poros entre 15 y 23 pm y una porosidad entre el
47 y el 52%. Informan una resistencia a la flexion maxima de entre 13,3 y 20 MPa
medida con el método de flexion entre tres puntos.

Por otro lado, Schmidt (2007) utiliz6 membranas tubulares de un 0,5 mm de espesor, 2
mm de didmetro interno, 0,25 m de longitud, una porosidad de 0,30 y con diametros de
poro entre los 0,6 y los 3 pm.
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Como parte de los trabajos experimentales realizados para esta tesis se realizd una
estadia de investigacion en la Technische Univertit Berlin en el grupo del Profesor
Schomicker. Durante esta estadia se trabajé con las membranas utilizadas por Schmidt
(2007) y no se observaron problemas de fragilidad ni de sellado con dichas membranas.

Tabla 7.1 - Propiedades de membranas obtenidas por sinterizado

Espesor Didmetro de Tension
Trabajo (mm) poro Porosidad | de Flexion
(nm) (MPa)
Quin et al. (2014) 3,00 5,1 0,53 35,5
Shqau et al. (2006) 2,00 0,05-0,1 0,30 100-300
Almandoz et al. (2015) 0,75 15-23| 0,47-0,52| 13,3-20,0
Schmidt (2007) 0,50 0,6-3,0 0,30| No informa

Adicionalmente cabe sefialar que comercialmente se encuentran disponibles membranas
tubulares con espesores entre 0,3 y 6 mm. Con una tension de compresion maxima de 1
MPa.

Como modo de conclusién de este analisis se define que el espesor de las membranas
cataliticas calculado para el reactor de membranas mas adelante deberd encontrarse en
el rango de los informados en la Tabla 7.1, ya que entonces se puede considerar que
seran lo suficientemente robustas para no presentar problemas de fragilidad si son
manejadas correctamente. En caso que el resultado arroje membranas de un espesor
menor se deberd incorporar una capa soporte de un material de mayor porosidad que les
confiera una mayor resistencia a las mismas.

7.4 CONDICIONES ADOPTADAS

Los datos de las condiciones de entrada seleccionados fueron obtenidos de datos de una
planta actualmente operativa (Bressa, 2001).

La presion de operacion del sistema es de 1100 kPa, valor tipico de una planta industrial
para la purificacion de una corriente de butenos por hidrogenacién selectiva. El caudal
de la corriente entrante es de 4,3 kg/s con 1% de concentracién de las impurezas en la
entrada como la condicién més desfavorable para el disefio del sistema.

La composicion de la corriente de hidrocarburos a purificar puede observarse en la
Tabla 7.2. Esta corriente debe ser purificada hasta que la concentracion total de las
impurezas (BY y BD) sea de 10 ppm.

Tabla 7.2 - Composicion de entrada de la corriente de hidrocarburos a purificar

BY BD BE cBE tBE BA
0,3% 10,7% | 21% 13% [36% | 29%

Como se analiz6 en el Capitulo 6, para valores de diametro de poro del rango donde se
encuentra el Optimo, la pérdida de carga dentro del medio poroso no influye
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significativamente sobre la selectividad del sistema, por lo que la misma se fija en 50
kPa, un valor tipico para unidades de proceso.

Se asumira que el catalizador es Pd, siendo la fraccion del mismo en la membrana de
0,2% p/p. Esta concentracion es similar a la de los catalizadores comerciales tipo egg-
shell, actualmente utilizados en la industria, y a la obtenida en las membranas
preparadas en laboratorio.

En la operacién industrial, en reactores de lecho fijo, los catalizadores empleados
actualmente pierden progresivamente su actividad. Dado que es esperable que un efecto
similar se produzca en las membranas cataliticas, para el disefio se considera una
condicién, que se denomina de fin de ciclo, donde la actividad del catalizador ha caido
al 10% de la actividad inicial. Una vez alcanzado este nivel de desactivaciéon se deben
regenerar las membranas cataliticas o instalar otras nuevas.

7.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA

Tomando las condiciones mencionadas en la seccion anterior, primeramente, resta
definir las variables que se encontraron optimizables en el Capitulo 6: temperatura de
entrada, concentracion de hidrégeno de salida limite en cada etapa y didmetro de poro.

Para la seleccidon de la temperatura se barrié un rango de temperaturas de 25°C hasta
60°C, ajustando para cada corrida la concentracion de salida de hidrégeno de modo tal
que cumpla con la condicion de ser similar en todos los pasos.

Como resultado se obtuvo un 6ptimo a 40°C con dos etapas con una fraccion molar de
salida de hidrégeno de 7,5 10™.

Por otro lado el didmetro de poro 6ptimo obtenido fue de 4 um. Este valor relativamente
alto, respecto a los obtenidos en el capitulo anterior, se explica debido a la menor
velocidad de reaccidon superficial producto de la actividad residual del 10% en la
condicion de disefio y a la menor temperatura respecto del Caso Base analizado en el
capitulo anterior, que genera menores perfiles de concentracion, permitiendo aumentar
el didmetro para reducir los efectos negativos de la difusion en sentido axial.

Teniendo en cuenta los valores definidos anteriormente, pueden determinarse las
dimensiones principales del reactor: volumen de membrana catalitica requerido, drea de
flujo y espesor de las membranas. Estas dimensiones resumen en la Tabla 7.3 para cada
una de las etapas:

Tabla 7.3 - Dimensiones principales obtenidas

m 1 2
V,, () 0,0054|  0,0061
A, (m) 1,97 2,22
L (m) 0,0027|  0,0027
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El espesor de membrana obtenido resulta del orden de las membranas informadas
anteriormente (ver Tabla 7.1), por esta razén no se esperan problemas de fragilidad en
las membranas a utilizar, por 1o que no es necesario incorporar una capa soporte.

7.6 OPERACION DEL REACTOR EN FUNCION DE LA ACTIVIDAD
DEL CATALIZADOR

El comienzo de la operacion implica disponer de un catalizador fresco y por lo tanto con
mayor actividad, lo que en el modelo implica que sea a=1 en lugar de a=0,1, que es el
factor de actividad utilizado para el disefio en el punto anterior. Este factor afecta a
todos los coeficientes cinéticos, ya que se asume que la desactivacién impacta
igualmente en todas las reacciones. Aunque es claramente esperable que el objetivo
requerido de conversion de impurezas, expresado como tolerancia de impurezas en la
salida, se alcance mas facilmente con el catalizador fresco, se debe analizar el impacto
en la selectividad y, de verse afectada negativamente esta dltima, se debe buscar una
variable operativa que permita, a través de su regulacion, mantener simultdneamente los
requisitos de impurezas y una alta selectividad.

Para estudiar los efectos de la mayor actividad inicial primeramente se simul6 el reactor
considerando la presion y temperatura seleccionadas para la operacion, 1100 kPa y
40°C, y un factor a igual 1, correspondiente a un 100% de la actividad inicial. Se sigue
considerando que se emplean dos etapas y que la corriente entra saturada en H, en
ambas. Estos resultados se compararon con la situacion de disefio, que corresponde a
tomar a = 0,1.

En la Figura 7.1 se grafican los perfiles concentracién de BE y BD a lo largo la segunda
etapa para ambas condiciones. Puede observarse que cuando el catalizador se encuentra
100% activo se produce una caida en el rendimiento de BE respecto al caso de disefio.
Ademas, la mayor actividad del catalizador genera que se alcance la concentracion de
salida de BD del caso de disefio con un 6% del volumen de membrana de esta etapa, en
el resto del reactor esta impureza continda reaccionando hasta llegar a una
concentracion nula para cualquier fin practico.

La baja concentracion las impurezas reduce su capacidad de inhibicién y la
disponibilidad de hidrégeno en exceso genera que el BE pueda reaccionar reduciendo la
selectividad del proceso.
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Figura 7.1 - Perfil de BE y BD a lo largo de la segunda etapa

La variable operativa a modificar para controlar la caida en la selectividad en la segunda
etapa, es el caudal de hidrogeno en el ingreso a esta etapa. El mismo debe reducirse de
tal manera que para el catalizador fresco se reduzcan algo las velocidades de reaccion,
restaurando una situaciéon similar a la de disefio. De la simulacién se obtiene que
alimentado a la segunda etapa un 77% del caudal de saturacién cuando el catalizador se
encuentra 100% activo, se compensa adecuadamente la mayor actividad del catalizador
alcanzando una concentracion de salida de las impurezas de acuerdo a la especificacion
de 10 ppm. A medida que la actividad del catalizador comience a disminuir, este caudal
debera ser aumentado progresivamente para lograr la purificacion de la corriente hasta
llegar a la condicion de fin de ciclo (a=0,1). En la Figura 7.2 puede observarse la
fraccion del caudal de hidrégeno de saturacidon requerida (fi) en funcién del factor a,
esta fraccion se mantiene practicamente constante hasta que a alcanza valores de 0,30,
valor a partir del cual es necesario aumentar el caudal progresivamente para mantener la
corriente de salida en especificacion.
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Figura 7.2 - Fraccion de Fy en funcion de a en la segunda etapa

En la Figura 7.3 se observa comparativamente la evolucion de la concentracion de BE e

H; a lo largo la segunda etapa con el catalizador fresco con la solucién de entrada con
un 77% y un 100% de la concentracion de saturacion. Puede notarse como la caida de la

concentracion de BE es mas pronunciada en la solucion saturada producto del exceso de
hidrégeno en la entrada para el caso saturado que, debido a la mayor actividad del

catalizador, reacciona con el BE.

o2 . - 0,007
- . = BE;fi=1,0
0,2165
0,216 BE; fi=0,77 0,006
0,2155 - - HLFEL0 | (g0
H2; fi=0,77
0,215 o
X 0,2145 .
0,214 - 0,003
0,2135 .
0,213
- 0,001
0,2125 .
0,212 . 1,
0 0,002 0,004 0,006
2 [m?]

Figura 7.3 - Fracciéon molar de BE e H; en la segunda
etapa fi=1,00 y fi=0,77 con a=1

7.7 DETERMINACION DE LAS CARACTERISTICAS GEOMETRICAS

Luego de definir el volumen de catalizador requerido, el area media total y el espesor de

las membranas resta atn definir las dimensiones geométricas relevantes del sistema, asi

como el arreglo de las corrientes.
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En general se considera que las membranas tubulares resultan las mas adecuadas y
précticas para aplicaciones a gran escala (Tsotsis y col., 1993). Esto es debido a su alta
relacién area - volumen y a la facilidad para realizar conexiones y el sellado usando
equipamiento estindar (Adris y Grace, 1997).

Teniendo en cuenta el volumen de membrana obtenido para ambos pasos el sistema mas
compacto consiste en un mazo de membranas tubulares, se seleccionard un arreglo
triangular para las mismas.

Para la geometria cilindrica de las membranas las dimensiones a determinar son el
diametro interno (d;), la longitud (H) de las membranas y el paso (¢) entre las mismas,
entendido éste como la menor distancia entre los centros geométricos de dos membranas
cilindricas adyacentes. En la Figura 7.4 puede observarse un esquema con las distintas
dimensiones mencionadas.

/
%

-

-

L

Figura 7.4 - Esquema del arreglo de las membranas

A lo largo de los tubos de la membrana la diferencia de presion entre el interior y la
envolvente es la fuerza impulsora que produce el flujo radial. Cuando la pérdida de
carga en el interior de los tubos y en la envolvente de las membranas es importante con
relacién a la pérdida a través de la membrana, se produce una variacion en el caudal
radial lo largo de la membrana debido a la variacion de esta fuerza impulsora. Esto tiene
un efecto negativo sobre el desempefio del reactor ya que produce una distribucién de
tiempos de residencia dentro del mismo, con zonas con mayor caudal que no lograrian
la conversion deseada y zonas con un caudal mas bajo que podrian quedarse sin
hidrégeno y no ser activas en la primera etapa o consumir todos los contaminantes y
continuar hidrogenando butenos perjudicando la selectividad en la segunda.

Por esta razon, la determinacién de los pardmetros geométricos se realiza bajo la
premisa de obtener una distribucién de flujo radial uniforme dentro del sistema, de
modo de tener un tiempo de residencia uniforme a lo largo de las membranas de cada
paso.
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Se consideran dos arreglos posibles para la distribucion del flujo en el interior de los
tubos y en la envolvente: una entrada y una salida en lados opuestos de las membranas
(esquema a en la Figura 7.5) y dos entradas a ambos lados de las membranas y una
salida en el medio (esquema b Figura 7.5).

salida I salida T

1 1

1 1 1

I ingreso I ingreso ingreso ‘[
Esquema A Esquema B

Figura 7.5 - Esquema de los arreglos considerados

La evaluacion de la pérdida de carga entre el interior y la envolvente se realiza
considerando flujo piston en ambas zonas, un arreglo de geometria triangular para
membranas cilindricas y con un caudal variable en ambas zonas debido al flujo radial a
través de la membrana.

La pérdida de carga en ambos lados se modela de acuerdo con las siguientes ecuaciones
diferenciales:

2
P 4f 4
dp, _4f, p Qa2 (7.1)
dz d; 2\ N nd,
dP. 4f 4 ?
Th__ P . Q, - (7.2)
dz  d, 2\ m(De’ =N, (d, +2L)?)

De? — +2L)°
e 4S_b: e’ —N_(d, +2L) 73)
I, De+N,(d,+2L)

Con:

f,=factor de Fanning en la zona interna de la membrana
fy=factor de Fanning en la zona externa de la membrana
di=diametro interno de la membrana cilindrica
De=diametro de la envolvente del mazo de las membranas
P,=Presion en el interior de las membranas

P,=Presién en la envolvente de las membranas

N, ,=Numero de membranas
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Q.=Caudal en la zona interna de la membrana
Qp=Caudal en la envolvente de las membranas
p=densidad de la mezcla

Para el célculo del factor de Fanning en ambas zonas se utilizaron las siguientes
expresiones para flujo laminar y turbulento respectivamente:

16

f=
Re

Re<2100 (7.4)

% - —1.73721n[R1'2§ S 38%) Re>4000 (7.5)
c1” .

donde Re es el nimero de Reynolds, &g es la rugosidad de la superficie interna y externa
de las membranas. El término d representa el d; o el d. segtin corresponda.

La Ecuacion 7.5 es la ecuaciéon de Colebrook (Green y Perry, 2008). Para estimar los
valores del coeficiente en la zona de transicién entre flujo laminar y turbulento, se
utiliza también esta tltima ecuacién como aproximacién en la zona de transicidn, ya que
arroja valores mayores del coeficiente por lo que los célculos realizados de esta manera
resultan conservadores.

Como se menciond anteriormente, el caudal es variable tanto en la zona interna como
externa de la membrana, esto es producto del flujo radial que atraviesa la pared de la
membrana. Para estimar este flujo se trabaja sobre la Ecuacion 6.5 que, para facilitar la
lectura, se recuerda abajo:
VP =— 32_211 N (7.6)

d, ¢
A partir de esta ecuacion teniendo en cuenta que Ny/ci=u, considerando VP=(P,-Py)/(tL),
multiplicando por un dA=n(di+L)eNydz y operando se obtiene la expresion para el
caudal radial por unidad de longitud de membrana en funcién de la diferencia de presion
a ambos lados de la membrana:

~ nd *e(d; + L)(P, —P,)*N |

r 7.7)
32n1L (

La variacién del caudal de lado interno y externo puede relacionarse directamente con

Q:

_4Q, _dQ,

Q= dz dz

(7.8)
El conjunto de las ecuaciones diferenciales 7.1 y 7.2 se encuentran acopladas a través de

la ecuacidn 7.8. Su resolucion permite conocer cOmo se aparta Q, de un valor constante,
lo cual es la condicion ideal, esperable en las condiciones en que las pérdidas de carga

- 132 -



CAPITULO : 7

en la zona interna y externa de la membrana sean despreciables respecto a las generadas
a través de la membrana.

Como condiciones de entrada se tiene la presion y el caudal entrante del lado interno y
un caudal nulo de entrada en la zona de la envolvente, mientras que se desconoce la
presion en dicho punto. Por otro lado, la totalidad del flujo debe atravesar la membrana,
por lo que una condicién adicional es caudal nulo en la salida del lado interno.

Para valores dados de d;, H y t, con estas restricciones es posible resolver el sistema de
modo de obtener la presién en la zona de entrada del lado externo que permita que el
flujo del lado interno sea nulo a la salida (z=H para el esquema a de la Figura 7.5 y
z=H/2 para el esquema b de la misma Figura). Para esto se resuelve el sistema
iterativamente suponiendo la presion de entrada desconocida y corrigiendo de modo que
la diferencia entre la presién en la entrada y la salida del reactor, permita que la
totalidad del flujo atraviese la membrana en la longitud de la misma.

7.8 RESULTADOS

En la Figura 7.6 se grafica la relacion Q,/ Qr , siendo Qr el valor medio de Q,, en funcién

de la posicion para tres caudales de alimentacion: el de disefio Qp=7,6 107 m3/s, 0,5 Qo
y 1,5 Qo para los dos arreglos de alimentacion de la carga considerados (esquemas a y b
de la Figura 7.5). Para la simulacion se consider6é di=0,008 m, H=0,4 y =1,5(di+2L),
los valores de V,, y A, corresponden a los obtenidos previamente para la segunda etapa
informadas en la Tabla 7.3.

Puede observarse que para cualquiera de los caudales estudiados en la simulacién el
arreglo b, con una doble alimentacién y la mitad de recorrido para cada caudal, presenta
una distribucion mas uniforme del caudal que atraviesa la membrana, lo que confirma
que este arreglo presenta beneficios en cuanto a la distribucion del flujo. Esto es
esperable ya que disminuye el caudal circulante y la distancia a recorrer por las
corrientes en el interior y en el dnulo por la mitad. Por esta razon, se adoptari el arreglo
b para la siguiente descripcion y para el disefio final.
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Figura 7.6 - Relaci6n entre caudal puntual y promedio (Q,/Q, )
para arreglos con una (1E) o dos (2E)

Para completar la descripcién del comportamiento del arreglo b se analizan los
resultados de la simulacidn para una geometria que genera una distribucién de caudal
radial fuertemente no-uniforme. Para esto se simula una situacién con un d; pequefo y
un H alto.

En la Figura 7.7 puede observarse que en la zona de entrada la pérdida de carga en el
lado interno de los tubos es mucho mas importante que en la envolvente. Asimismo, en
la Figura 7.8 puede observarse que esto ocasiona una disminucién en la diferencia de
presion entre ambos lados de la membrana.

1100

1090 /
1080 \ /
1070 \ /

=
% 1060 \ / —Pa
\ / —Pb

].030 T T T T 1
0 0,1 0,2 0,3 0.4 0,5

, ) ,

Figura 7.7 - Perfiles de presion en el interior de las membranas (P,)
y en la envolvente (Py) a lo largo de la membrana
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Figura 7.8 - Perfil de la diferencia presion entre el interior
y la envolvente a lo largo de la membrana

Las variaciones en la diferencia de presion de la Figura 7.8 generan una variacion en Q,
a lo largo de las membranas de acuerdo a la Ecuacién 7.7 y, por lo tanto, en Q, y Qy de
acuerdo a la Ecuacién 7.8.

Los caudales en el interior de las membranas y en la envolvente producidos se
representan en la Figura 7.9, donde se compara los caudales calculados en el interior y
en la envolvente de las membranas con el caso ideal, donde el valor de Q, permanece
constante a lo largo de las membranas.

00035 N\ paN /
S\ N/
00025 AN/ NN\ //
o 0.002 \K/ \K/ —(QQa ideal
o XX XX —ovien
WA AN
ooes L SN 7 N\ T
o v N\ N

Figura 7.9 - Q,, Q, ideal, Qp y Qp ideal a lo largo de la membrana

Finalmente en la Figura 7.10 puede observarse la desviacidon respecto al caudal radial
homogéneo a lo largo de la membrana, Q,/ (_)r . Los valores de desviacion se encuentran
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entre 280% y -50%. Como se explico anteriormente estos niveles de desviacidon podrian
generar una distribuciéon de tiempos de residencia a lo largo de las membranas
perjudicando el desempefio del reactor.

Para evitar estos problemas se definiran las diferentes dimensiones de las membranas
tubulares que componen el reactor de modo que la maxima desviacién de Q; respecto a

Q, no supere el 10%.

8]

25\ /
A /
55\ /
NN /
\ /

0 T T T T 1
0 0,1 0,2 0,3 0.4 0,5

’ H (m)

Figura 7.10- Desviacion del caudal radial, Qr/ (_)r , a lo largo de las membranas

7.8.1 IMPACTO DE LA ELECCION DE LAS VARIABLES GEOMETRICAS
DEL REACTOR

Teniendo en cuenta que se deben elegir tres de las variables geométricas del reactor, la
longitud H, el didmetro interno d; y el paso, ¢, a efectos de lograr una adecuada
uniformidad del flujo a través de las membranas en toda su longitud, en las Figuras
7.11, 7.12 y 7.13 se presenta la simulacion del flujo al modificar el valor de estas
variables geométricas.

La longitud H de las membranas impacta fuertemente en la distribucién de flujo, como
puede observarse en la Figura 7.11. El aumento de H disminuye fuertemente la
homogeneidad en el flujo, siendo particularmente notable a partir de 0,30 m de longitud
de membrana.
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Figura 7.11 - Desviacion del caudal radial, Qr/Qr, con la fraccién H

El impacto del didmetro interno d; de los tubos se muestra en la Figura 7.12. Puede
observarse que para didmetros menores a 8§ mm se deteriora fuertemente la uniformidad.

\\ //

2 \ / —4 mm
T

l% 1,5 A z —6 mm
o :\é éli 8 mm
S —bm
0,5 12 mm
0 | | | 14 mm

0 0,1 0,2 0,3

H (m)

Figura 7.12 - Desviacion del caudal radial, Qr/ (_)r , con di

Finalmente, el tercer pardmetro a tener en cuenta es el paso (f) entre las membranas.
Para analizar su influencia se recurre a la relacion de paso, definida como la razén entre
el paso de las membranas y el didmetro externo, p=t/(di+2L). En la Figura 7.13 puede
observarse el efecto de p en la zona de entrada, la mayor pérdida de carga en la
envolvente genera un aumento en la presion, ocasionando una menor diferencia de
presion entre el interior y el exterior de la membrana que produce una disminucion en el
caudal radial en esta zona respecto a geometrias con una relacién mayor. De la misma
manera la mayor pérdida de carga en la envolvente genera un aumento progresivo en el
caudal radial particularmente en la zona de salida de la membrana donde el caudal que
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circula por la envolvente es mayor. Estos efectos son particularmente importantes para p
<1.5.

12 A /
\\ /\ // —p=1,1
S | p=12
T > _— .
o —p=13
0,8 —p=l4
p=15
—p=2.0

0,6 . . . P
0 0,1 0,2 0,3
H (m)

Figura 7.13 - Desviacion del caudal radial, Q,/ (_Qr ,con p

7.9 DEFINICION DE LA GEOMETRIA DEL REACTOR

Teniendo en cuenta la maxima desviacion admitida respecto al caudal ideal del 10% y el
andlisis anterior se definiran las dimensiones d;, H y 7.

Para el caso de disefio las membranas seleccionadas son de una longitud H=0.29 m,
diametro interno d;=0,010 m y una relacién de paso de 1,5, que arroja un paso de 23,2
mm considerando el espesor de las membranas previamente calculado. Con estas
dimensiones se requiere un numero de membranas tubulares N,=170 para la primera
etapa y N,=191 para la segunda. Suponiendo 10 mm de huelgo para la envolvente del
conjunto de las membranas el didmetro de la misma es de 0,33 m para la primera etapa
y 0,35 m para la segunda.

Los valores de H y d; seleccionados son similares a los de las membranas obtenidas por
Almandoz y col. (2015) mencionados anteriormente en la seccion 7.3.

En las Figura 7.14 y 7.15 se observa que, con las variaciones geométricas elegidas, los

valores Q,/ (_Qr satisfacen el maximo de 10% de variacidn fijado.
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Figura 7.14 - Desviacion del caudal radial, Q,/ (_Qr , alo largo de la primera etapa
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Figura 7.15 - Desviacion del caudal radial, Q,/ (_)r , alo largo de la segunda etapa

En las Figuras 7.16 y 7.17 puede observarse la diferencia de presion entre el lado

interno y externo a lo largo de las membranas para los dos pasos. Puede observarse que
la diferencia de presion maxima es de 28,3 kPa para la entrada de la primera etapa y la
diferencia minima es de 21,5 kPa para la zona anterior a la salida de la segunda etapa.
Para la primera etapa hay una variacion maxima de 3,5 kPa entre las diferencias de

presién entre la zona interna y la envolvente, mientras que en la segunda etapa esta

variacion es de 2,8 kPa.
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Figura 7.16 - P,-Py a lo largo de la primera etapa
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Figura 7.17 - P,-Py a lo largo de la segunda etapa

La pérdida de carga total entre la entrada y salida es de 28,5 y 24,5 kPa para el primer y
segundo paso respectivamente, arrojando una pérdida de carga global de 52,9 kPa, la
variacion en la pérdida de carga entre las membranas es debida al diferente nimero de
membranas requerido para cada paso y a la variaciéon de la viscosidad producto del
aumento de la temperatura por las reacciones de hidrogenacion.

La pérdida de carga en la zona interior de las membranas es de 3,5 kPa y 2,9 kPa en la
primer y segunda etapa, mientras que en la zona de la envolvente es de 0,1 kPa para
ambas, estos valores son bajos respecto a la pérdida que genera el medio poroso lo que
explica la distribucidn relativamente homogénea a lo largo de la membrana.
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En la Tablas 7.4 y 7.5 se resumen las principales condiciones operativas y variables de

disefio del reactor:

Tabla 7.4 - Principales condiciones operativas

CONDICIONES OPERATIVAS
Presion 1100 kPa Temperatura 40°C
Caudal 4,3 kg/s XH2s 7,510
a (final) 0,10 fi (inicial) 0,77
AP 52,9 kPa Qr/Q, max 1,10

Tabla 7.5 - Principales propiedades y caracteristicas geométricas

PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS GEOMETRICAS
Geometria Tubular Tipo de membrana Sinterizada
Configuracion 2 Entradas Arreglo Triangular
Vi 0.0054 m’ A 1,97 m*
v, 0.0061 A, 2,22 m’
Non 170 De, 0.33m
N2 191 De; 0.35m
d, 4 um t 0,0232 m
d; 0,01 m L 0,0027 m
H 0,29 m

7.10 CONCLUSIONES

En este capitulo se presentaron las consideraciones realizadas para el dimensionamiento
de un reactor de membranas industrial. Esto incluyo6 la seleccion del tipo de membranas
y su geometria, asi como los parametros operativos y de disefio que podian optimizarse
de acuerdo a lo visto en el Capitulo 6.

A partir del rango de didmetro de poros 6ptimo obtenido en el Capitulo 6 se decidid
utilizar membranas de alimina sinterizadas ya que las anodizadas poseen poros
demasiado pequenos.
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Las condiciones operativas, el caudal a procesar y la composicion fueron obtenidas de la
tesis de Bressa (2001), donde se presentan datos de un reactor industrial en operacion.
Las condiciones donde se minimiza la cantidad de catalizador requerida son 40°C, una
fraccion molar de hidrégeno de salida de 7,5 10* y un didmetro de poro de 4 um. Para
el disefio se considerd una condicién de fin de ciclo con un 10% de la actividad residual
inicial.

El dimensionamiento del sistema arrojé valores para el espesor de membrana de 0,0027
m, al de otras membranas informadas en bibliografia que no presentaban problemas de
fragilidad, por lo que no es necesario considerar un soporte para la parte activa.

La mayor actividad del catalizador al comienzo de la operacién puede perjudicar la
selectividad del proceso. Para evitar esto se decidi6 operar con una fraccidon del 77% de
Fiy al inicio y aumentar progresivamente este caudal conforme el catalizador pierde
actividad.

Se seleccionaron membranas tubulares las cuales se agrupan en un mazo con arreglo
triangular. Este sistema presenta menos problemas de sellado y es mas compacto. Luego
se realiz6 un modelo del flujo en la parte interna de los tubos y en el anulo,
considerando flujo pistén y un caudal a través de la membrana calculado a partir de la
diferencia de presion a ambos lados de la misma. Resulta importante seleccionar los
parametros geométricos (H, d; y 7) del sistema de modo que el flujo sea uniforme a lo
largo de las membranas para evitar problemas en el desempeio del sistema.

De la simulacién del sistema se encontrd que un arreglo con dos entradas y una salida
presenta una distribucion de flujo méas uniforme que un sistema con una tnica entrada y
salida, por lo que se considerd este arreglo para el disefio del sistema.

El andlisis de las variables geométricas arrojé que la distribuciéon de flujo resulta
sensible a las mismas. Las mismas se fijaron a partir del objetivo de que el caudal radial
no se desvie mas de un 10% del promedio. Con este criterio se obtuvo un valor de
longitud de la membrana de 0,29 m, didmetro interno de la membrana tubular 0,010 m y
paso de 23,20 mm.
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8 SIMULACION DE UN REACTOR INDUSTRIAL PARA LA
PURIFICACION DE 1-BUTENO.

8.1 INTRODUCCION

Como se explico en el Capitulo 1, en la actualidad se utilizan reactores trickle-bed como
tecnologia comercial para eliminar compuestos poli-insaturados por medio de
hidrogenacion selectiva en un corte de C4s.

Con el fin de analizar comparativamente el desempefio del reactor de membrana
catalitica dimensionado en el Capitulo 7, en este Capitulo se realiza el modelado y
simulacién de un reactor trickle-bed para la purificaciéon de BE a escala industrial.

Los reactores seran comparados en términos de la selectividad hacia BE y cantidad de
catalizador requerida para alcanzar la especificacion del proceso.

8.2 DESCRIPCION CUALITATIVA DE UN REACTOR TRICKLE-BED

En esta seccion se describen las principales caracteristicas de los reactores trickle-bed
(RTB), donde una corriente de vapor y liquido fluye en co-corriente en modo
descendente atravesando un lecho fijo. Dependiendo de la volatilidad de los
componentes, los reactivos pueden estar presentes en ambas fases fluidas o solo
encontrarse en una de ellas. El s6lido actda como catalizador, se encuentra en forma de
pastillas y puede tener diferentes formas geoméricas (esférica, cilindrica, trilobular).

El comportamiento de un RTB depende de numerosos factores como: caracteristicas del
lecho catalitico (empaquetamiento, porosidad, tamano de particula, etc.), régimen y
distribucion de flujo, mojado de las pastillas, velocidades de transferencia de materia y
energia entre las distintas fases en el RTB, asi como de las propiedades intrinsecas del
catalizador (Ranade y col., 2011).

Respecto a las caracteristicas del lecho catalitico, las mismas influyen sobre el patrén de
flujo y, por lo tanto, sobre los procesos de transferencia de materia y energia que
ocurren en el mismo.

En general la distribucion del relleno resulta no uniforme en las tres coordenadas
espaciales. Para lechos cilindricos, las variaciones con respecto a la coordenada angular
son estrictamente al azar y por lo tanto se emplean valores promedios de las propiedades
del lecho en esta coordenada. Un enfoque similar puede aceptarse respecto a la
coordenada axial, en especial en lechos industriales, donde generalmente se trabaja con
altas relaciones de L/d 4, y por lo tanto resulta despreciable el efecto de los extremos del
lecho. En la coordenada radial la situacion es diferente, ya que la pared impone una
restriccion fisica al libre ordenamiento de las particulas, alterando la distribucion de las
mismas en comparacion con la que se tiene en el centro del lecho. La consecuencia
primaria es la formacién de una capa de particulas altamente ordenada adyacente a la
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pared del lecho. Esta primera capa influye en la formacion de las capas siguientes, las
cuales presentan un grado de ordenamiento decreciente. Esta condicion genera que el
flujo en la zona cercana a la pared presente condiciones diferentes al de las zonas mas
alejadas. Este fenémeno es particularmente importante cuando la relacién de aspecto,
cociente entre didmetro de lecho y tamafo de particula es relativamente baja, como
resulta en el uso de lechos multi-tubulares con intercambio de calor con un fluido
externo. En el caso de emplearse lechos adiabéaticos, donde la relacion de aspecto es alta
o muy alta, el "efecto de pared" no resulta relevante.

El flujo de vapor y liquido a través de un tubo, relleno o no, presenta diferentes grados
de interaccion afectando, por lo tanto, la forma de contacto entre las fases presentes.
Esta situacion hace necesario identificar el régimen de flujo imperante en el sistema. La
importancia de la determinacién del régimen de flujo radica en las diferencias existentes
entre las diversas caracteristicas fluidodindmicas y propiedades de transporte de acuerdo
al régimen imperante. Por esta razdn, tanto en un estudio experimental como para la
eleccion de la correlacion a emplear en la evaluacion de los parametros requeridos en
una simulacion, el primer paso es determinar el régimen de flujo del sistema en estudio
(Taulamet, 2015).

La fluidodinamica de los reactores trickle-bed ha sido extensamente estudiada, en
consecuencia, existen en la bibliografia numerosos trabajos referidos al tema (Attou y
Boyer, 1999; Al Dahhan y col.,, 1997; Saroha y Nigam, 1996; Iliuta y col., 1996;
Larachi y col. 1991; Morsi y col., 1982).

Cuando fluyen en co-corriente descendente un vapor y un liquido, a través de un lecho
relleno, pueden reconocerse basicamente cuatro regimenes de flujo, los cuales estan
esencialmente determinados por los caudales de cada fase fluida:

e Flujo trickle (goteo de liquido), donde el vapor es la fase continua, se
presenta a bajos caudales de vapor y liquido.

e Flujo en burbujas, donde el liquido es la fase continua, se presenta a
altos caudales de liquido.

e Flujo pulsante, a caudales moderados y altos de vapor y liquido.

e Flujo niebla, a altos caudales de vapor.

La Figura 8.1 (Llamas, 2009) esquematiza la ubicacion de cada régimen en un diagrama
donde las velocidades superficiales de vapor y de liquido representan las coordenadas.

Los flujos trickle y pulsante son usualmente encontrados en los reactores trickle-bed, ya
sea a escala de laboratorio, piloto o industrial (Sie y Krishna, 1998).
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(m/s)

up (m/s)

Figura 8.1 - Esquema de los regimenes de flujo en funcién de las velocidades
superficiales de vapor y liquido (Llamas, 2009)

Se ha verificado que la transicion entre los diferentes regimenes depende de las
propiedades de los fluidos (viscosidad y tension superficial del liquido, densidades), de
las condiciones operativas (presion y temperatura, por el efecto que ejercen sobre las
propiedades de los fluidos) y caracteristicas del lecho relleno (porosidad, tamafo, forma
y condicion superficial del relleno, relacidon de aspecto).

Un aspecto distintivo de los reactores trickle-bed es el mojado de las pastillas. Se puede
identificar dos tipos de mojado, el interno y el externo. El grado de mojado externo
influye en la forma en que los reactivos, liquido y vapor, acceden a las pastillas de
catalizador. Las zonas externas mojadas del catalizador se encuentran expuestas a los
reactivos presentes en fase liquida y al gas disuelto, en consecuencia, ambos reactivos
pueden acceder al interior de la pastilla, en cambio las partes no mojadas solo estan
expuestas a los reactivos en fase vapor, no pudiendo acceder el reactivo liquido (si es no
volatil) al interior de la pastilla a través de esta zona. Respecto al mojado interno, por lo
general las fuerzas capilares mantienen las pastillas completamente llenas de liquido,
incluso en la zona interior cercana a las partes no mojadas del exterior.

8.3 MODELADO DEL REACTOR

Teniendo en consideracion los distintos aspectos anteriormente mencionados, se plantea
el modelado del RTB para el proceso de hidrogenacion selectiva de compuestos poli-
insaturados a partir de un conjunto de hipdtesis que se mencionaran a continuacion. Para
establecer las mismas se debe considerar que el proceso industrial se lleva a cabo en
reactores adiabaticos, lo que implica una alta relacién de aspecto (didmetro de tubo a
didmetro de pastilla). Otras hip6tesis surgen del analisis de las condiciones operativas y
geométricas del proceso industrial, como ha sido analizado por Bressa (2001) y en
parrafos subsiguientes de este capitulo.
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Hipotesis
a- Reactor adiabético.
b- Lecho con empaquetamiento compacto y uniforme.

c- Debido a la alta relacién entre el diametro de lecho y el tamafio de particula el
efecto de la variacion de la porosidad cerca de la pared se considera
despreciable.

d- Perfil uniforme de concentraciones y temperaturas para ambas fases fluidas en
sentido radial.

e- Mojado total, interno y externo, completo de las pastillas de catalizador.
f- Se considera despreciable la dispersion axial de materia y energia

g- No existe resistencia a la transferencia de materia en fase vapor para ninguna
sustancia.

h- Se incorporan resistencias a la transferencia de materia entre la interfase y el
seno del liquido para el H, y entre el seno del liquido y la superficie del
catalizador para todas las sustancias.

i- Equilibrio liquido-vapor a lo largo del reactor.

j- La variacién entre las presiones de entrada y salida es despreciable frente a la
presion total.

Una diferencia significativa con el enfoque llevado a cabo por Bressa (2001) es que para
la evaluacion de las velocidades de reaccion en esta Tesis se empleardn paridmetros
cinéticos intrinsecos evaluados de un catalizador comercial (ver Capitulo 2), respetando
el mismo didmetro de pastilla y espesor de impregnacién (catalizador egg-shell) (ver
Capitulo 3) lo que requerira la resolucion de las ecuaciones de reaccion-difusion dentro
de la pastilla, mientras que Bressa (2001) empled velocidades de reaccion "observadas”
a partir de ensayos experimentales.

8.4 CALCULO DE LA COMPOSICION Y CAUDALES A LO LARGO
DEL REACTOR A PARTIR DE CONSIDERAR EL EQUILIBRIO
ENTRE LAS FASES LIQUIDO-VAPOR

Como se menciono en la seccion anterior, una de las suposiciones realizadas consiste en
considerar equilibrio entre las fases fluidas a lo largo del reactor. Por lo tanto, mientras
exista una fase vapor es necesario calcular las concentraciones de equilibrio para los
componentes en ambas fases.

En la entrada del lecho (z=0) se cuenta con las condiciones, presion, temperatura y
composicion, de las corrientes liquida y vapor, a partir de las cuales pueden calcularse
las composiciones de equilibrio. Para llevar a cabo el célculo equivalente a lo largo del
reactor, las condiciones quedan definidas a partir de la resolucion de los balances de
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materia y energia. Para cualquiera de las situaciones el procedimiento de céalculo del
equilibrio se explica a continuacion.

El procedimiento de calculo de las concentraciones de equilibrio se realiza mediante la
siguiente formulacion. El flujo molar global total F; se expresa por:

n
F=>F (8.1)
i=1

donde n es el nimero total de componentes, hidrocarburos e H,, lo que permite evaluar
la fraccion molar global de cada componente como:

3 =—— (8.2)
El caudal molar global de cada componente se puede escribir como la suma de los flujos
molares del mismo en cada fase:

Bz =F'y + Fx; (8.3)

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

E=F+F (8.4)

Para especificar la composicion en ambas fases, x; e y;, se deben considerar las
relaciones de equilibrio liquido-vapor para todas las especies 1 presentes en el sistema,
en términos de las constantes de equilibrio liquido-vapor K :

yi =K x (8.5)

Utilizando las Ecuaciones 8.4 y 8.5 a partir de la Ecuacién 8.3 se puede expresar la
fraccion molar de cualquier componente en fase liquida como:

P (S
"1+ (K - DA,

donde f, es la fraccion de vapor en base molar. Se puede obtener una expresion
equivalente para los y;.

(8.6)

Dado que los hidrocarburos presentes en el sistema estin formados por una cadena
lineal de cuatro carbonos, los valores de sus constantes de equilibrio liquido-vapor son
similares. Por lo tanto, resulta posible asignar un tnico valor para dicha constante, que

serd identificada con Kyc. Las ecuaciones de equilibrio liquido-vapor, Ecuacion 8.5,

pueden ser reducidas a dos ecuaciones correspondientes a un sistema de dos sustancias,
el H, y el compuesto hidrocarburo, HC.
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De esta simplificacién surgen inmediatamente las composiciones globales a la entrada
del reactor, 2, Y %/;c- Debido a la estequiometria de las reacciones %4 es constante a
lo largo del reactor.

Considerando que la suma de las fracciones molares de cada componente en cada fase

debe ser igual a la unidad, se obtiene la ecuacion de Rachford-Rice (Perry y col., 1997)
como:

(1-Kip) %4, N (1-Kic) Fuc

=0 (8.7)
1+ (Kyp,-Df, 1+ (Kye-Df,
de donde se puede despejar fy:
f — gHZ gHC (88)

K Kyl
En la Ecuacién 8.8 (1-K;) y (K, —1)son positivos en las condiciones analizadas, por

lo que se puede apreciar que si %4, se reduce lo suficiente, se alcanzard una situacion

para la que f,=0. A partir de la altura del lecho donde ello ocurra, solo existira fase
liquida y el H, remanente solo sera transportado por la corriente liquida. El valor de f, a
partir de Ecuacion 8.8, supuesto f,>0, permite calcular F' y Fa partir de la Ecuacién
8.4, x;de la Ecuacion 8.6 e y; de la Ecuacién 8.5.

Las constantes de equilibrio liquido-vapor, Ku, y Kuc, fueron calculadas 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,. Fueron
utilizadas las reglas de mezclado MHSV (Dahl y col., 1991) y parametros UNIFAC
modificados (Larsen y col., 1987). Debido a que se supuso que todos los C4s tenian una
constante similar y no se considera el impacto de la pérdida de carga en el lecho

respecto a la presion total, solo es necesario cuantificar la funcionalidad de Ky, y Kuc
con la temperatura, con este fin se procedid a realizar una regresion lineal para Ky, y
una potencial para Kyc (mediante una planilla de calculo Excel). El rango de

temperaturas examinado fue el que corresponde al observado durante la simulacion
preliminar del reactor industrial, es decir entre 40 y 80°C. Se determiné la dependencia
de las constantes de equilibrio con la temperatura, la cual queda expresada de la
siguiente manera:

K, =-0,932 T + 127,6 8.9

Kuc = 0,003 T"! (8.10)
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8.5 TRANSPORTE DE MATERIA ENTRE LAS FASES

8.5.1 TRANSPORTE ENTRE LA FASE LIQUIDA Y LA FASE SOLIDA

El flujo por componente entre el seno del liquido y la superficie del catalizador, N¥,

puede calcularse a partir de la siguiente expresion:

NP = ke (% - ) + NOxo= ke (% - ) 8.11)

i
donde k. es el coeficiente de transferencia de materia entre la fase liquida y la sélida,

cc es la concentracién molar total en la fase liquida y N es el flujo molar total.

La simplificacién realizada surge al considerar que dada la estequiometria de las

. . Is Is . .. .
reacciones el flujo total N’ =N ;2 y las especies limitantes se encuentran en bajas

concentraciones.

La correlacién para estimar los k. se describe en el Apéndice del Capitulo.

8.5.2 TRANSPORTE ENTRE LA FASE VAPOR Y LA FASE LIQUIDA

La suposicion de equilibrio liquido-vapor implica que la concentracion de las distintas
especies no varia entre la interfase y el seno de las fases.

Para los hidrocarburos, como se encuentran mayoritariamente en la fase liquida esta
suposicion resulta una simplificacién vélida.

Por otro lado, la concentracién del hidrogeno en la fase vapor es dos Ordenes de
magnitud superior a la concentracion en la fase liquida. Por esta razon, la resistencia a la
transferencia de materia de lado del vapor resulta despreciable respecto de lado del
liquido.

Las bajas concentraciones del hidrogeno en la fase liquida hacen que la resistencia entre
la interfase liquido-vapor y el seno de la fase liquida para el H, no resulte despreciable.
Para considerar esta resistencia la misma fue adicionada en serie a la resistencia a la
transferencia de materia liquido-sélido del H,, generando el coeficiente de materia

modificando para el hidrégeno, k¥, :

11 1
kls *_kls

+ klv IV/ Is
mH2 mH2 mH2 &y /8y

(8.12)

donde k., y k., son los coeficientes de transferencia de materia entre el seno del
liquido y la superficie del s6lido y entre la interfase liquido-vapor y el seno del liquido

respectivamente, a.’ y a!’son el drea especifica liquido-vapor y liquido-sélido.

: 13 4 Is Iv lv Is
Las correlaciones utilizadas para el célculo de k,, k. ,, a, y a,; se detallan en el

Apéndice del Capitulo.
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8.6 BALANCES DE MATERIA EN EL INTERIOR DE LA PASTILLA
DE CATALIZADOR.

Los balances de conservacion en el interior de la capa activa del catalizador se calculan
a partir de la ecuacidn de reaccién-difusion:

d’y, 10
Dict dl/2 = Laczpcalaijl ajirj (8'13)

donde 22 es el coeficiente de difusion efectivo calculado como 22 = D; (g /1), con € la

porosidad del catalizador, t la tortuosidad la estructura porosa, D; el coeficiente de
difusion molecular en fase liquida de i en la mezcla reactiva (como se explico en el
Capitulo 6 se considera que los hidrocarburos tienen el mismo coeficiente de difusion
molecular), L,. es la longitud caracteristica de la pastilla catalizador, y; es la fraccion
molar de i en el interior de la capa catalitica del catalizador, U es la variable espacial
adimensionalizada con L, con origen I'= 0 donde termina la capa activa en el interior
del catalizador y U'= 1 en la superficie externa del catalizador, pey es la densidad del
catalizador, a es el factor de actividad introducido en el Capitulo 6, o, es el coeficiente

estequiométrico de las especies en el sistema de reaccion de acuerdo a la Figura 2.1 del

Capitulo 2 y r; es la velocidad puntual de la reaccion k en la pastilla de catalizador.

Una de las condiciones de contorno para la Ecuacién 8.13 corresponde a la ausencia de
flujo a través del limite interno de la capa activa:

dy/dL=0; en l=0 (8.14)

La condicion en el limite externo de la capa activa viene dada por la igualdad de flujos
en el borde externo de la pastilla, Ecuaciones 8.15 y 8.16.

D dy/dl= Ly kK5 (xi—y); en =1 con i=BY, BD, BE, (BE, cBE, BA (8.15)

D dymo/dl= Ly K57 (X — xm2); en L=1 (8.16)

La expresion para el hidrogeno difiere respecto a la de los hidrocarburos ya que se

emplea un coeficiente combinado k®,,," (Ecuacién 8.12) explicado en la seccién 8.5.2.

Definida la composicién en el seno del liquido, x;, las Ecuaciones (8.13-8.16) pueden
ser resueltas numéricamente para obtener la variacion de las fracciones molares y; en el
interior de la capa activa. Con estos resultados se pueden calcular cada uno de los
valores de las velocidades observadas netas de consumo de las especies i, a partir de las

velocidades medias ™4 :
]

pmed _ (I;rjdl/)fa (8.17)

]
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/'V

siendo f; la fraccion volumétrica de capa activa, que se calcula como f, =L A cat >

cat

donde A .y Y Vear son el area externa y volumen total de la pastilla catalitica.

8.7 BALANCES DE MATERIA POR COMPONENTE EN EL
REACTOR

A efectos de evaluar la variacion del caudal molar de cualquier componente, F;, a lo
largo de la posicidn axial se plantean los balances por componente en el reactor:

1 dE
S, dz

- R (8.18)

donde S. es la seccion transversal del reactor, F; es el caudal molar total de la especie i
en ambas fases, z es la coordenada axial y R;es la velocidad observada neta de consumo
de la especie i.

Las velocidades de reaccidn de cada componente pueden calcularse a partir de:

10 me:
R, :(I-F,L)Z:j:locﬁrj d (8.19)
donde g es la porosidad del lecho y a; es el coeficiente estequiométrico de las
especies en el sistema de reaccidn de acuerdo a la Figura 2.1.

8.8 BALANCE DE ENERGIA EN EL REACTOR

Como el reactor es adiabatico y se asume equilibrio térmico para la mezcla vapor-
liquido, el valor de la temperatura en una posicion axial dada puede expresarse como:

S (8.20)
EC,,

donde:
LI

@, =) (-AH,) (F;-F,) (8.21)
g=1

D, =Y A(F*-F) (8.22)
i=1

Cpon = 2 (Chns X, (1) +Cpy i) (8.23)

i=1

donde @, es la energia liberada por las reacciones quimicas y @, es energia transferida
debido al transporte de materia a través de la interfase liquido-vapor por vaporizacion o
condensacion de los componentes. @, se expresa en términos de las LI =5 reacciones
linealmente independientes (entalpia de reaccion: AH,); como tales se tomaron las cinco
reacciones de hidrogenacion a BA de las especies insaturadas BY, BD, BE, cBE y tBE

(los respectivos flujos molares se identifican con Fy y al ingreso al lecho F).
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son las capacidades calorificas molares de la especie i en fase liquida y

1 v
Cpm,i y Cpm,i
vapor, f, es la fraccion de vapor volumétrica y A; es el calor de vaporizaciéon de la

especie i.

8.9 CONDICIONES ADOPTADAS

Las condiciones de operacion, presion y temperatura, el caudal y la composicion de la
corriente de hidrocarburos a purificar se informan Tabla 8.2, las mismas son iguales a
las de la corriente utilizada en el Capitulo 7.

Una diferencia en la condicién de ingreso entre los reactores RMC y RTB es el caudal
de hidrégeno a emplear. En el Capitulo 6 para el RMC se regul6 el caudal de
alimentaciéon de hidrégeno a efectos de trabajar con flujo liquido solamente en el
interior de los poros. En cambio, en el RTB, donde habitualmente se trabaja con flujo
bifasico, se alimenta todo el caudal de hidrogeno requerido junto con la alimentacién de
hidrocarburos.

De esta manera, para el RTB el caudal de hidrogeno serd un grado de libertad que
debera definirse con algin criterio como se discutird en el andlisis de resultados.

En la Tabla 8.1 detallan el resto de las variables del lecho consideradas, las cuales
fueron tomadas de Bressa (2001).

Las propiedades de la fase liquida y vapor informadas en la Tabla 8.2 fueron calculadas
a partir de las correlaciones presentadas por Reid y col. (1987). En particular el
coeficiente de difusion del H; en fase liquida fue evaluado a partir de la correlacion de
Akgerman y Gainer (1972).

Durante la simulacién del reactor las propiedades de los fluidos, y como consecuencia
de los parametros empleados en la simulacién, fueron reevaluadas para cada condicion
obtenida a lo largo del reactor a medida que se avanza en la resolucién del modelo.

Los hidrocarburos se encuentran en su mayor parte en fase liquida y, como se explico
anteriormente, se asume que estan en equilibrio con la composicidon de fase vapor en
todo el reactor. A lo largo del lecho el caudal molar de hidrégeno en la fase vapor
disminuye constantemente, debido a su consumo por las reacciones de hidrogenacion,
mientras que el caudal molar de los hidrocarburos vaporizados resulta de dos efectos
contrapuestos. Por un lado, el incremento de temperatura tiende a aumentarlo ya que
aumenta la volatilidad de cada especie, mientras que la disminucién del caudal de
hidrégeno tiende a disminuirlo, puesto que el H, es responsable del “arrastre” de
hidrocarburos vaporizados. Este dltimo efecto resulta dominante cuando el caudal de H,
se reduce a valores muy bajos y, finalmente, cuando desaparece la fase vapor, la
cantidad inicial de hidrocarburos vaporizados es totalmente “devuelta” a la fase liquida.
Dentro del grupo de los hidrocarburos, cada especie sufre un efecto adicional,
promovido por la velocidad neta de consumo/produccion de cada uno de ellas por las
reacciones quimicas.
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Tabla 8.1 - Caracteristicas del lecho y el Catalizador

GEOMETRIA DEL REACTOR Y RELLENO

Diametro de lecho, di, = 0,60 m Porosidad del lecho, € = 0,4
Densidad pastilla, peye= 1150 kg/m3 Area especifica de pastillas, avls=2564 m’!

Didmetro pastilla, deoe = 2,34 mm Espesor de capa activa, L,. =237 um

Tabla 8.2 - Propiedades del reactor y variables operativas de ingreso al reactor

CONDICIONES OPERATIVAS EN LA ENTRADA
T®=40°C P =1100 kPa
PROPIEDAD FASE VAPOR FASE LIQUIDA
Flujo masico Se debe calcular (ver w'=43 kg/s
seccion 8.10)
Velocidad superficial n''=2,38107 m/s n'=2,66 107 m/s
Densidad p’=9,2 kg/m’ p' =570,5 kg/m’
Capacidad calorifica Cp’ = 26,8 kJ/(m® K) Cp' = 1448,3 kJ/(m’ K)
Viscosidad n'=9,23 10° Pas n' =1,3210-4 Pass
. .« . v _ -6 2
Difusividad del H2 D;, =4,462 10° m/s D, _ 4,052 10-8 m%/s
. . v _ -7 2
Difusividad de los C4s D} =5,638 10" m*/s Dic =8.731 10-9 m¥/s
Tension superficial 6 =10N/m

A partir de la extincion de la fase vapor, la fraccion molar del H; en la fase liquida ya no
es la del equilibrio y su valor surge del calculo estequiométrico de la misma. De esta
manera, para la totalidad del lecho, podemos expresar la fraccién molar en fase liquida
del H,, X como:

_ {XHZ,eq; fv >0

= 8.24
?Iiz(l_XHz); f,=0 ( :

X2
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donde Xm2¢q €s la fraccion molar en fase liquida que corresponde a la del equilibrio y se
calcula de acuerdo a Ecuacién 8.6, 5{[2 es la fraccién molar global de H; en la entrada

del reactor y Xy, la conversion del Hy,

Las ecuaciones de conservacion, presentadas en la Ecuacion 8.13, dentro de la pastilla
de catalizador se resuelven mediante un algoritmo desarrollado por Bressa y col. (2001)
el cual estéd incorporado en un bloque denominado VEL. El algoritmo se basa en evaluar
las velocidades de reacciéon en cada nodo del mallado mediante un procedimiento
adaptable automatico. Dicho algoritmo fue concebido para sistemas de mudltiples
reacciones y fuertes limitaciones difusionales, particularmente cuando la localizacién de
las zonas con altas velocidades de reacciéon no puede ser facilmente detectada. El
procedimiento automético de ajuste de la malla de nodos, es del tipo h-adaptable, es
decir, el espaciado entre los nodos es modificable. Los criterios estdn basados en la
estimacion del error local de las velocidades de reaccién de forma que, por adicion o
remocion de nodos, los errores pueden eventualmente acotarse dentro de ciertos valores
limites prefijados.

8.10 RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL REACTOR

En esta seccidn se describen los resultados obtenidos para las distintas condiciones
evaluadas. Para facilitar la interpretacion no se grafican los valores predichos
correspondientes a cBE, tBE y BA.

En la Figura 8.2 se presenta el resultado de la simulacion adoptando una concentracion
global molar de Hj en el ingreso al reactor, %4,, de 1%. Este valor es el que

corresponde a la cantidad estequiométrica necesaria para eliminar el total de las
impurezas, BY y BD, en caso de no existir reacciones de hidrogenacion de butenos.

Se puede observar que no es posible alcanzar la especificacién ya que, a los 0,09 m® de
lecho catalitico, se agota el H, con un contenido de 2000 ppm de BD, valor por encima
de la especificacion requerida.

En la Figura 8.3 se muestra la condicion de disefio. La simulacion del RTB se realiza
contemplando un nivel de desactivacion del catalizador como la que se espera al final de
un ciclo de operacién del mismo. De la misma manera a lo considerado para el reactor
de membranas, se estimé que la desactivacion provoca una reduccién a un décimo de
los valores de coeficientes cinéticos (a=0,1).

En particular para este caso el caudal de hidrégeno en la alimentacién se calculé de
modo tal que en la salida del reactor la concentracién de hidrogeno sea igual a la
especificacion de impurezas, 10 ppm. Este criterio se aplica para evitar altas
concentraciones de hidrogeno en la dltima parte del lecho que perjudican la selectividad
del sistema. El valor del caudal de hidrégeno obtenido es de 4,3 10° kg/s que representa

%1 =2.80.
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Bajo esta consideracion se llega a especificaciéon con un volumen de reactor de 0,31 m’,

a 10n (Xgp / X3g) =0,902, indi .
observandose una relacion (X / X5 ) =0,902, lo que indica un consumo neto de BE
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Figura 8.2 - Variacion de las fracciones molares de BY, BD, BE e H; en funcién
del volumen del RTB. Condiciones: a=1,0 y cantidad estequiométrica de H,

0,008 0220
0,006
0200
o ;
0004 o
0180
0002
0,000 0. 160

000 005 000 ks 02 025 o
V [mY]

Figura 8.3 - Variacion de las fracciones molares de BY, BD, BE e H2 en funcién
del volumen del RTB. Condiciones: a=0,1 y cantidad necesaria de H2 para
alcanzar la especificacion de impurezas.

Durante el comienzo de la operacion el catalizador tiene mayor actividad, esto genera
que las resistencias a la transferencia de materia sean mayores lo que produce un
deterioro en la selectividad. Por esta razon, para lograr un contenido de 10 ppm de

impurezas en la salida, se debe alimentar al RTB con %/, =2,86.
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En la Figura 8.4 se observa que en estas condiciones para 0,18 m’ del volumen del
reactor disefiado el hidrogeno se ha consumido completamente. Por otro lado la relacién

(Xps / Xpg) cae a un valor de 0,856, valor menor que el caso de disefio lo que explica el

mayor requerimiento de hidrégeno.
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Figura 8.4 - Variacion de las fracciones molares de BY, BD, BE e H; en funcién del
volumen del RTB. Condiciones: a=1,0 y cantidad necesaria de H, para alcanzar
la especificacion de impurezas.

8.11 COMPARACION DEL COMPORTAMIENTO DEL REACTOR
TRICKLE-BED Y EL REACTOR DE MEMBRANA

En la Tabla 8.3 se presenta una comparacion de las concentraciones de entrada y salida
para el reactor de membrana tomados del caso de disefio del Capitulo 7 y para el RTB
para la condicién de disefio (a=0,1). Puede observarse que la concentracion a la salida
de BE informada en el reactor de membrana es 2,8% superior a la de ingreso, mientras
que en el RTB es 9,8% menor. Esta diferencia muestra la mayor selectividad global del

reactor de membrana hacia este compuesto, como consecuencia de la ausencia de

resistencias a la transferencia de materia apreciables en el mismo.

Tabla 8.3 - Fracciones molares en las condiciones de entrada y salida para el RTB,
RMC y en condiciones ideales.

x¢ x4 x; RTB | x} RMC
BE 0,210 0,218 0,189 0,216
cBE 0,130 0,130 0,136 0,131
tBE 0,360 0,362 0,367 0,362
BA 0,290 0,290 0,308 0,291
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Para comparar la evolucion de la selectividad en ambos sistemas se define la
Selectividad del proceso, Sp:

S = (FEY +F§D)_(FBY +FBD) (8.25)

' (F:u _FH2)

En la Figura 8.5 se grafica S, en funcién de las ppm de impurezas (BY+BD). Puede

verse que en el RTB la selectividad es inferior y se deteriora en mayor medida conforme
se eliminan las impurezas del sistema respecto al RMC.

Analizando los valores en el RTB se observa que la selectividad disminuye de forma
aproximadamente constante hasta las 2000 ppm de impurezas, desde un valor inicial de
0,73 hasta 0,60. A partir de este punto la caida se acelera hasta llegar a un valor de 0,35
a la salida.

Respecto al RMC puede observarse que en la primera etapa de hidrogenacion (hasta
donde se produce el quiebre en la curva de la Figura 8.5) el valor de S, se mantiene sin
variaciones apreciables en 0,98. En la segunda etapa, la cual comienza con 4300 ppm de
impurezas, la selectividad disminuye levemente desde 0,97 hasta un valor de 0,93 para
750 ppm de impurezas, a partir de este punto, de manera similar el RTB, la caida se
acelera hasta alcanzar un valor de 0,81 a la salida. En el recuadro de la Figura 8.5 se
grafica S;, a partir de las 200 ppm de impurezas hasta las 10 ppm de salida.
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4 g

0.9 - \
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?

0,7

?

0.1 0,0

200 0
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Figura 8.5 - Selectividad del proceso en funcién de las ppm de impurezas para el
RTB y el RMC
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d

En la Tabla 8.3, la columna identificada con x;* corresponde a las concentraciones de

salida considerando una situacion ideal donde las reacciones de isomerizacion e
hidrogenacién de los butenos se encuentran totalmente inhibidas y las unicas reacciones
que proceden son las hidrogenaciones de las impurezas, BY y BD, teniendo en cuenta
para este ultimo las proporciones de produccién de los distintos isdémeros del buteno a
partir de las velocidades intrinsecas de reaccidon del catalizador informadas en el
Capitulo 2.

A partir de la comparacion de estas concentraciones con las obtenidas para ambos
reactores puede observarse que las concentraciones de salida en el RMC resultan
similares a las del caso ideal, en particular, la relacién de concentraciones de salida para
el BE es de 0,99 indicando la baja ocurrencia de las reacciones del BE en el RMC,
mientras que en el RTB esta relacion es de 0,87. Las concentraciones de salida de cBE,
tBE y BA en el RTB son consecuentemente mayores, las relaciones de concentracion de
salida de estas especies respecto del caso ideal son de 1,04; 1,01 y 1,06 para el cBE, tBE
y el BA respectivamente, indicando la ocurrencia tanto de las reacciones de
hidrogenacién como de isomerizacidn en el reactor.

Asociado a la mayor selectividad del RMC se encuentra el menor requerimiento de
hidrégeno con un caudal total 2,3 veces menor. El consumo de hidrégeno en el RTB se
calcula considerando el exceso necesario debido a la menor selectividad y la condicion
de salida de 10 ppm de hidr6geno de acuerdo a lo explicado en la seccion anterior,
mientras que el consumo de hidrégeno en el RMC se calcula teniendo en cuenta los
valores de saturacion en la entrada y el criterio de una misma concentracion de salida de
hidrogeno para cada etapa como se explico en el Capitulo 7 que determina la
concentracion de salida del mismo en la primera etapa.

Otro aspecto a comparar es la cantidad de catalizador requerida, en base a la masa de Pd
necesaria, ya que el soporte del material catalitico difiere en ambos reactores. Teniendo
en cuenta la porosidad del lecho del RTB y que para ambos reactores se considerd una
misma concentracion de material catalitico (0,2 %p/p), para el reactor de membranas se
requieren 26,5 g de Pd mientras que para el RTB se necesitan 427,8 g, una cantidad 16
veces mayor.

Una cuestion adicional a mencionar se encuentra relacionada con las condiciones de
presion y temperatura de entrada al reactor. La presion de operacion fue seleccionada
considerando un valor tipico de una unidad de hidrogenacion selectiva industrial actual
que utiliza un RTB en el proceso. Respecto a la temperatura como se explicé en el
Capitulo 6 puede hallarse un 6ptimo en funcién de la presion de operacion seleccionada.

En general un aumento en la presion de operaciéon genera un aumento en la
concentraciéon de hidrogeno en la fase liquida y, por lo tanto, un aumento en las
velocidades intrinsecas de hidrogenacion lo que genera una reduccion en la masa de
catalizador a utilizar. Sin embargo, experimentalmente en la Figura 4.11 y como se
explicd en la seccion 4.4 un aumento en la concentracion de hidrogeno genera un
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deterioro en la selectividad del RTB debido a la existencia de perfiles de concentracion
dentro del catalizador limitando la posibilidad de operar a mayores presiones.

Como puede observarse en la Figura 5.10 este comportamiento no fue observado
experimentalmente en el RMC, adicionalmente como se analiz6 en la Tabla 6.8 las
simulaciones realizadas tampoco muestran un deterioro de la selectividad con un
aumento de la presion de operacion.

Por esta razoén podria analizarse la posibilidad de realizar la operacion del RMC a
mayores presiones donde el aumento de la actividad reduciria atin més la cantidad de
catalizador requerida respecto al RTB. Adicionalmente un aumento suficiente de la
presion podria reducir en nimero de etapas de hidrogenacién necesarias en el RMC.

8.12 CONCLUSIONES

En este capitulo se realizd el modelado y simulacién de un reactor trickle-bed. Se
considerd al reactor adiabatico, sin perfiles radiales de temperatura o composiciéon y
equilibrio liquido-vapor a lo largo del reactor. Por otro lado, en el modelado se
desprecid la dispersion axial.

Se desarroll6 el procedimiento para el célculo de los equilibrios liquido-vapor a lo largo
del reactor, de las resistencias a la transferencia de materia entre la fase liquida y la
superficie del sélido catalitico y se introdujo una aproximacidén para evaluar la
resistencia a la transferencia de materia entre la interfase liquido-vapor y el seno del
liquido para el hidrogeno. Luego se presentaron las ecuaciones de reaccion-difusion a
resolver en la capa activa del catalizador. A continuacion, se presentaron los balances
por componente y de energia a lo largo del reactor.

Las condiciones de entrada seleccionadas fueron iguales a las utilizadas para el Reactor
de Membranas en el Capitulo 7. El caudal de H, se defini6 de modo que la
concentracion de hidrégeno a la salida del Reactor de trickle-bed sea de 10 ppm. Esta
consideracion fue hecha para no afectar la selectividad.

La resolucion de los balances de reaccidn-difusion dentro de la capa activa de
catalizador fue realizada utilizando el bloque VEL. Los balances de energia y por
componente fueron resueltos con el paquete DDASAC.

Considerando un factor de actividad a de 0,10, similar al seleccionado para el RMC se
obtiene un volumen de reactor de 0,31 m’, con 4278 g de Pd para llegar a la
especificacion requerida de salida. El caudal de BE de salida es un 9,8% menor respecto
al de entrada. La cantidad de catalizador requerida es 16 veces mayor a la del RMC,
donde el caudal de salida de BE es 2,8% superior.

Estos resultados muestran las menores velocidades de reaccion efectiva y selectividad
global del RTB respecto al RMC debido a las resistencias a la transferencia de materia.
Asociado a la mayor selectividad el caudal molar de hidrogeno requerido en el RTB es
2,3 veces superior al utilizado en las dos etapas del RMC.
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APENDICE

CORRELACIONES EMPLEADAS EN LA ESTIMACION DE PARAMETRO
DE TRANSPORTE Y FLUIDODINAMICOS

Para determinar el régimen de flujo en la entrada se recurre a mapas de flujo disponibles
(Ranade y col., 2011) que arrojan una transicion entre frickle y burbuja. Conforme se
consume el hidrégeno a lo largo del reactor la reduccién del caudal de vapor produce
que el sistema evolucione hacia un régimen burbuja primero y finalmente a un flujo
monofasico una vez que se agota el hidrogeno en fase vapor.

Para el calculo del coeficiente de transferencia de materia de la interfase liquido-vapor
hacia el seno del liquido y el area interfacial liquido-vapor se utilizaron las
correlaciones desarrolladas por Lara Marquez (1992).

k;, a'=40 (D},,)*” &7 (8.26)

Iv

donde D}, es el coeficiente de difusién del hidrégeno respecto a los hidrocarburos en

fase liquida.

siendo:

1 0.2 04
(1-v /8L)(),£l v 8.27)

(e

a" =236

1 1
(usup p +u:up pV)

&= i (u' +u’ ) AP, +

sup | “sup
L &L

g las velocidades con u (8.28)

donde V' es la viscosidad cinemética en la fase liquida, p1 y p" son las densidades de la

v
sup

P . . ., . . 1
fase liquida y vapor respectivamente, ¢ es la tension superficial, u  yug —son las

velocidades superficiales de la fase liquida y vapor respectivamente y g es la
aceleracion de la gravedad.

El valor de la Pérdida de carga dinamica de la fase vapor (APy) fue calculado a partir de
la correlacion de Turpin y Hungtinton (1967).

— 2 flv(u:up)2 pV

AP 8.29
A Q. (8.29)
donde:
Inf,=8-1.12In - 0.0791n’ ® + 0.0152 In’w (8.30)
con:
Rel.167
o= —Sv__ (8.31)
Re?'767

estando Re, y Re; calculados con d, como longitud caracteristica:
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w_EL (8.32)
I-g;

Donde Ay corresponde al area externa de la pastilla, V., es el volumen de la pasilla y
g es la porosidad del lecho.

El coeficiente de transferencia de materia liquido-s6lido fue calculado a partir de la
correlacion presentada por Lakota y Levec (1990):

Sh =0.487 Sc'” (Re,)**” (8.33)

* .
donde Re, se define como:

1 1
. u.pd
Rej=—P % S (8.34)
n (1'8L)hD

siendo n] la viscosidad en fase liquida, d., el didmetro de la pastilla de catalizador y hp
el hold up dindmico del reactor. El valor del hold up dindmico fue obtenido
graficamente de Lakota y Levec (1990).
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CONCLUSIONES

Los procesos utilizados actualmente para la purificacion industrial de corrientes de ole-
finas C4s, contaminadas con dienos y compuestos acetilénicos, se basan en la
hidrogenacion selectiva de las impurezas en reactores de lecho fijo. Cuando el objetivo
del proceso es la obtencion de 1-buteno de alta pureza, la concentracion de impurezas
debe llevarse al orden de las ppm reduciendo al minimo las pérdidas de 1-buteno. Si
bien los catalizadores comercialmente disponibles poseen alta actividad y selectividad
intrinseca, aun a pesar de ser manufacturados comercialmente con una impregnacion de
tipo egg-shell, en las condiciones de operacion presentan fuertes resistencias a la trans-
ferencia interna de materia que deterioran su desempefio. Estos problemas, dado que son
intrinsecos de los reactores de lecho fijo, son de dificil solucion.

En este contexto, result6 de interés la biisqueda de alternativas tecnoldgicas a los reacto-
res de lecho fijo, en el marco de la intensificacidon de procesos. De esta forma, definido
el sistema reactivo, se debia seleccionar el tipo de reactor y, a partir del mismo,
determinar condiciones donde los sistemas alternativos presenten claras ventajas
respecto a los convencionales.

El andlisis bibliografico permiti6 identificar numerosos trabajos experimentales donde
se utilizaron con éxito reactores de membrana tipo flow-through en diferentes sistemas
reactivos, demostrando que son una alternativa interesante a los sistemas reactivos con-
vencionales y de aplicacion en un proceso de hidrogenacién selectiva. Este es un tipo
particular de reactor de membrana, donde la corriente a procesar atraviesa totalmente la
membrana de modo convectivo.

Dado que propuso estudiar un sistema innovador, con el fin de buscar sustituir al proce-
so utilizado actualmente a nivel industrial, este dltimo debia tomarse como referencia
indudable. De esta forma se podia tener un punto de comparacién que permitiese asegu-
rar las ventajas del nuevo sistema propuesto.

A efectos de disponer de informacidn cinética del sistema de reacciones ocurrentes en el
proceso de purificacion de 1-buteno, se retuvo el que se considera el enfoque mas com-
pleto obtenido en la bibliografia, que es el trabajo de Alves (2009). En este trabajo se
realizaron ensayos experimentales utilizando un catalizador comercial tipo egg-shell. A
partir del comportamiento observado durante los ensayos se presentd un mecanismo de
reaccion de etapas elementales, junto con las expresiones de las velocidades de reaccion
derivadas. El ajuste del conjunto de los parametros intrinsecos asociados a estas expre-
siones fue realizado incorporando los efectos difusionales en el interior de la capa activa
del catalizador.

Para llevar a cabo los estudios experimentales propuestos, se realizaron modificaciones
en un sistema experimental existente, lo que permitié ensayar la hidrogenacién de 1-
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butino con las membranas cataliticas y un catalizador comercial molido, el mismo em-
pleado por Alves (2009), para el rango de condiciones de interés.

El reactor disefiado para los ensayos del catalizador comercial molido permitié operar
con una distribucion uniforme de la mezcla reactiva sobre la seccion del reactor, demos-
trando ser una alternativa eficiente a los reactores de laboratorio actualmente utilizados
para realizar ensayos sobre polvos cataliticos.

Los ensayos realizados sobre el catalizador molido confirmaron la buena actividad y se-
lectividad de los catalizadores comerciales disponibles para el sistema reactivo
estudiado. El mecanismo de reaccion propuesto por Alves (2009) resultd consistente
con el comportamiento experimental observado en los ensayos. No se observo un dete-
rioro de la selectividad con el aumento de la presion o la temperatura. Basados en la
expresion de la velocidad de reaccion del 1-butino presentada por Alves (2009), y modi-
ficando la funcionalidad respecto a la concentracién de H,, se pudieron ajustar
satisfactoriamente los resultados experimentales para todo el rango de presiones estu-
diado. Asimismo, empleando los parametros cinéticos obtenidos e incorporando el
transporte de materia en el interior de la particula, lo que requiri6 la resolucion de las
ecuaciones de reaccion-difusion en el interior de la pastilla, pudieron simularse con gran
precision resultados experimentales obtenidos por Alves (2009) empleando pastillas del
catalizador egg-shell en su tamafio comercial.

Para la preparacion de las membranas cataliticas se partié de una membrana inerte de
alimina anodizada que, como principal caracteristica, presenta poros cilindricos y rectos
con didmetro uniforme, lo que las vuelve interesantes como soporte del material catali-
tico.

Las membranas fueron impregnadas con Paladio por el método de humedad incipiente.
El procedimiento desarrollado permitié obtener, con buena reproducibilidad, membra-
nas con una carga de catalizador y un didmetro de particula catalitica comparables a las
del catalizador comercial.

Los ensayos realizados sobre las membranas cataliticas arrojaron una actividad del or-
den de la del catalizador comercial molido, mientras que la selectividad fue equivalente
(ligeramente superior). De la misma manera que para el catalizador molido no se obser-
vO un deterioro de la selectividad con el aumento de la presion o la temperatura. A partir
de la misma expresion utilizada para el ajuste de los datos del catalizador molido se ob-
tuvieron los pardmetros cinéticos de la membrana. Los ensayos realizados pudieron ser
simulados exitosamente a partir de los pardmetros obtenidos en todo el rango de presio-
nes ensayadas.

Para analizar el comportamiento de un reactor de membrana industrial se recurri6 a la
simulacién del mismo. Considerando la similitud en el comportamiento de las membra-
nas cataliticas y el catalizador comercial se utiliz6 el conjunto de expresiones propuestas
por Alves (2009). Los valores empleados de presion, caudal y composicion de la co-
rriente de hidrocarburos a purificar corresponden a valores de un reactor industrial
actualmente en operacion.
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En bibliografia se encontraron pocos trabajos sobre la simulacién de reactores tipo flow-
through. Los mismos en general utilizan modelos de flujo piston, incorporando en algu-
nos casos los efectos de la dispersion axial.

El modelado se realiz6 a partir de un planteo para flujo en medios porosos. Se llegd a
expresiones que para del rango de didmetros de poro de interés se redujeron a ecuacio-
nes equivalentes a las de flujo pistén con dispersion axial. A partir de una modificacion
en los coeficientes de transferencia se pudo simplificar estas ecuaciones a ecuaciones di-
ferenciales ordinarias de primer orden. La validez de esta simplificacion fue
corroborada en las condiciones de interés.

Para una primera etapa se considerd un reactor de membrana genérico que permitiese
evaluar, a través de la simulacion, el impacto de las variables de disefio y operativas so-
bre el comportamiento del reactor, identificados esencialmente en la masa de catalizador
requerida y la selectividad. Los resultados obtenidos demostraron que el reactor opera
de forma isotérmica y en condiciones de ausencia de resistencias a la trasferencia de
materia para cualquier fin practico. Se propuso dividir al reactor en una serie de etapas,
alimentando en cada una el caudal de H, necesario para saturar la corriente de hidrocar-
buros. Se verific6 que existe una muy baja influencia de la presion y la temperatura
sobre la selectividad, en concordancia con los resultados alcanzados en los ensayos ex-
perimentales. De acuerdo a lo esperado el aumento de la presiéon genera una reduccion
en la masa de catalizador y el nimero de etapas requeridas.

De las simulaciones realizadas se encontr6 puede minimizarse la masa de catalizador
requerida seleccionando adecuadamente la temperatura de operacion, el diametro de po-
ro y la concentracion de salida de hidrogeno.

De los primeros resultados obtenidos se desprende que los valores de didmetros de poro
que minimizan la cantidad de catalizador son mucho mayores a los encontrados en
membranas de alimina anodizada. Esta situacién condujo a seleccionar para el disefio
del reactor en condiciones de un proceso industrial membranas de alimina sinterizada
de geometria cilindrica. Las mismas se ubican en una envolvente cilindrica con un arre-
glo triangular que permite obtener un disefio méds compacto. Para favorecer una
distribucion de flujo uniforme se elige un arreglo con dos entradas para la corriente, uno
por cada extremo del lado interno de las membranas, estando la salida en la mitad de la
envolvente.

Para la determinacion de las caracteristicas geométricas del arreglo de las membranas se
realizé un modelado del flujo en las distintas partes del sistema: membrana, interior y
exterior a las membranas. Dado que una distribucién de flujo radial uniforme a lo largo
de las membranas es la situacidén deseable, se tomd como criterio de disefio un desvio
méaximo de 10% de la misma. Con esta consideracién se definieron las dimensiones
geométricas principales de las membranas tubulares.

A partir de esta configuracion se realiz6 el disefio de un reactor de membranas en con-
diciones similares a las de un reactor industrial en operacion. Se consider6 una situacion
de final de ciclo con una actividad del catalizador de un 10% de la inicial. En una pri-
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mera etapa se buscaron los valores de temperatura, didmetro de poro y concentracién de
hidrogeno en la salida que minimizan el requerimiento de catalizador. Con estos valores
se hallaron las dimensiones principales del reactor.

Para cumplir con la especificacion requerida de impurezas a la salida son necesarias dos
etapas de hidrogenacion en serie, con inyeccion de hidrégeno intermedia.

El espesor obtenido es del orden de otras membranas encontradas en bibliografia que no
mostraron problemas de fragilidad, por lo que las membranas tubulares no requieren un
soporte adicional.

El andlisis de la membrana operando en condiciones iniciales, cuando la actividad del
catalizador es del 100%, mostré que la mayor actividad puede perjudicar la selectividad
del sistema. Para evitar este problema se plante6 reducir el caudal de hidrégeno en la
segunda etapa, para luego ir aumentdndolo conforme la membrana pierde actividad.

Con el objetivo de comparar el desempeino del desarrollo propuesto con el reactor utili-
zado actualmente a nivel industrial se realizo el modelado de un reactor de lecho fijo
tipo trickle-bed, operando con el catalizador comercial en forma de pastillas egg-shell,
con un didmetro de 2.3 mm y un espesor de capa activa de 237 um.

Las condiciones de entrada son equivalentes a las del reactor de membrana. Para definir
el caudal de la fase gaseosa para el caso de disefio se definié una concentracion de sali-
da del hidrogeno igual a de las impurezas en la salida. Se seleccioné un diametro del
reactor de 0.6 m, similar al de un reactor industrial en operacion.

Las fases liquida y vapor fueron consideradas en equilibrio a lo largo del reactor. Se
considerd flujo piston para ambas fases fluidas. El modelo considera la variacion de la
temperatura a lo largo del reactor y la posibilidad de vaporizacion debido al aumento de
la temperatura producto del calor de reaccion.

De la comparacion de los resultados obtenidos se destaca que el reactor trickle-bed re-
quiere una cantidad de Paladio 16 veces mayor que la necesaria con el reactor de
membranas. Adicionalmente la selectividad del reactor trickle-bed es menor, reduciendo
el caudal molar de 1-buteno de salida un 9.8% respecto al de entrada, frente al aumento
del 2.8% en el reactor de membranas. Por otro lado, el caudal de hidrogeno requerido es
2.3 veces mayor en el reactor trickle-bed.

El mejor desempefio del reactor de membrana respecto al reactor trickle-bed, tanto en
actividad como en selectividad, es producto de la virtual ausencia de efectos difusiona-
les en el mismo. La concentracion de los reactivos sobre los sitios activos es igual a la
del seno de la solucién, permitiendo que se manifieste la actividad y selectividad intrin-
seca del catalizador. En el trickle bed los perfiles que se generan dentro de la capa
activa del catalizador disminuyen la velocidad de reaccion efectiva, pudiendo llegar a
quedar una parte de la capa inactiva cuando el hidrégeno es el reactivo limitante. Con
respecto a la selectividad, la disminucién de la concentraciéon de impurezas en el interior
de los poros reduce su capacidad de inhibicién y, hacia el final del reactor cuando las
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impurezas se vuelven el reactivo limitante, pueden agotarse dentro de la capa activa
quedando el resto de la misma libre para las reacciones de los butenos.

PERSPECTIVAS DE TRABAJOS FUTUROS

Confirmada la potencialidad del reactor de membranas industrial, resulta importante
continuar avanzando en el conocimiento del sistema en diferentes aspectos.

Se consideran necesarios estudios experimentales adicionales, particularmente utilizan-
do como compuestos iniciales al 1,3-butadieno y los butenos de manera de poder
completar el estudio cinético del sistema.

Estos ensayos deberian realizarse dentro de un rango de temperaturas para poder deter-
minar las energias de activacion de los distintos parametros cinéticos y los calores de
adsorcion.

En los ensayos experimentales utilizando 1-butino la selectividad de la membrana no se
vio afectada por los cambios en la presion de operacion. Ademés la simulacién mostré
una reduccion en el nimero de etapas y la cantidad de catalizador requerido con la pre-
sibn. A partir de esta observacion resulta interesante realizar ensayos a mayores
presiones.

También es interesante intentar obtener puntos experimentales con concentraciones del
orden de las 10 ppm para las impurezas. Esto podria extenderse al catalizador comer-
cial, para estudiar la capacidad de prediccidn de cinética seleccionada de bibliografia en
este rango de concentraciones.

Por otro lado, se podria estudiar la desactivacion del catalizador para estimar el tiempo
de servicio de una carga de catalizador en un reactor industrial continuo.

Teniendo en cuenta que las membranas més adecuadas para el proceso son las membra-
nas sinterizadas se debe adaptar el procedimiento de impregnacion desarrollado. Se
podria estudiar si la diferencia en el material de soporte tiene algtin efecto sobre las pro-
piedades cataliticas de las membranas.

Adicionalmente se puede aumentar la escala de ensayo utilizando una membrana tubu-
lar de las dimensiones definidas en esta tesis.

Finalmente, puede estudiarse si se produce alguna mejora en las propiedades cataliticas
de la membrana cambiando el procedimiento de impregnacion o agregando algin metal
adicional como promotor.
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NOMENCLATURA

NOMENCLATURA

fa
fi

fpa

factor de actividad

area especifica [m'l]

area [mz]

concentracion molar [mol m'3]

capacidad calorifica por unidad de volumen [J m™ K]
capacidad calorifica molar [J mol ™! K'l]

coeficiente de difusion molecular [m2 s'l]

coeficiente de difusiéon molecular efectivo en las pastillas [m2 s‘l]
diametro de la envolvente [m]

diametro equivalente[m]

didmetro interno de la membrana [m]

diametro de poro [m]

diametro de lecho [m]

energia de activacion [J mol'l]

caudal molar [mol/s]

factor de correccion a la aproximacion de Balakotaiah
factor de Fanning

fraccion de capa activa del catalizador

fraccidn del caudal de saturacion de hidrogeno

factor de relacion de la concentracion de Pd respecto al catalizador comer-
cial

fraccion de vapor molar

nimero de Graetz

coeficiente de transferencia de energia [W m> K'l]

hold up dindmico del reactor

longitud de la membrana [m]

constante cinética por unidad de volumen de capa activa

[mol mscapa activa s’l]
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Lac

Meat

mpq

Ie

nimero de ensayo
conductividad [W m’! K'l]
coeficiente de transferencia de materia [m s'l]

constante de equilibrio liquido vapor

constante de adsorcién
constante de adsorcién del complejo inactivo del BY
constante de equilibrio quimico

coordenada dentro de la capa activa

espesor de la membrana [m]

longitud de la capa activa de catalizador [m]

peso molecular [g mol™]

masa de catalizador [kg]

masa de Pd en el Reactor de Membrana Catalitica [kg]
nimero de etapas de hidrogenacion en serie

nimero de componentes

nimero de moles [mol]

flujo Molar [mol m’ s'l]

relacion para determinar la validez de la aproximacién de Balakotaiah
nimero de membranas tubulares por etapa

nusselt

relacion de paso entre las membranas

presion [kPa]

vector de pardmentros cinéticos

nimero de Pecklet

nimero de Pecklet para coeficiente de transferencia de calor
presion parcial de hidrégeno [bar]

volumen de solucién extraida en cada muestra tomada [m?]
calor intercambiado entre la membrana y el fluido [J m’> s'l]

calor transportado por el fluido convectivamente fuera de la membrana
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[ITm?2sh

qr calor de reaccién [J m> s'l]

Q caudal [m3 s'l]

Q: caudal radial [m3 gt m'l]

E caudal radial medio [m3 s'm™

v velocidad de consumo de la especie i [mol m> s'l]

r velocidad de la reaccion por unidad de volumen de capa activa de la reac-

cion j-ésima [mol m> s'l]

R velocidad de consumo de la especie i [mol m> s'l]
Re numero de Reynolds
R, relacién entre el volumen de la tdltima etapa respecto a la primera en el

reactor de membrana

S selectividad del sistema reactivo con butino a 1-buteno

SBE relacidn concentracion de 1-buteno respecto a la inicial de 1-buteno
Se seccion transversal [m?]

Sh nimero de Sherwood

Sto selectividad del sistema al 1-buteno referido al hidrogeno

Sp selectividad del proceso

t tiempo [s]

t paso [m]

T temperatua [°C]

u velocidad [m/s]

A% volumen [m3]

Vi volumen de mezcla reactiva [ml]

Vact volumen de capa activa por unidad de masa de catalizador [m’ kg'l]
vV volumen molar [m3 mol’l]

W caudal maésico [kg/s]

Wpq concentracion peso en peso del catalizador comercial

X fraccion molar en fase liquida

X conversion

y fraccion molar en fase gaseosa

- 171 -



NOMENCLATURA

% fraccion molar global

LETRAS GRIEGAS

o coeficiente estequiométrico

O factor de resistencia de la membrana [N'l]

r perimetro mojado [m]

AH entalpia de reaccion [J mol'l]

AH, entalpia de adsorcién del complejo inactivo del BY [J mol ]
AP pérdida de carga [kPa]

€ porosidad

€R rugosidad de la membrana [m]

viscosidad [Pa s]

0 tiempo de residencia [s]

K viscosidad fraccional [Pa s]

A entalpia de vaporizacién [J mol']

u potencial quimico [J mol']

v viscosidad cinematica [m2 s'l]

12 variable temporal continua para los ensayos [s]
p densidad [kg m3]

c tension superficial [N m’l]

T tortuosidad

) fraccién volumétrica

D, energia liberada por reaccién quimica [J s']
@, energia transferida por cambio de fase [J s

X fraccién molar en la fase fluida en la zona adyacente a los sitios activos

SUBINDICES Y SUPERINDICES

0 valor inicial
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NOMENCLATURA

calc
cat

corr

€q

obs
opt

ref

sup

modificado

flujo laminar desarrollado

interno a la membrana

externo a la membrana

calculado

catalizador

correjido

equilibrio

nimero de ensayo

g-ésima reaccidn linealmente independiente
hidrocarburos presentes en la mezcla
orden de la muestra

especie 1

ideal

J-ésima reaccion

especie k

liquido

liquido-sélido

liquido-vapor

lecho

etapa de hidrogenacion en el reactor de membranas

nimero de componentes
valor observado

optimo

valor de referencia
salida

superficial

total

vapor

superficie
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ACROMINO
BE 1-buteno
AA absorcion atomica
BA Butano
BD 1,3-butadieno
BY 1-butino
BET Brunauer-Emmett-Teller
Cs propano
Ci4s hidrocarburos de cuatro carbonos
cBE cis-buteno
DENg, término de inhibicién del hidrégeno
DENyc témino de inhibicién del conjunto de los hidrocarburos adsorbidos
DRX disfraccion de rayos X
EDS espectroscopia de dispersion de energia por rayos X
FID detector de ionizacion de llama
FO funcidn objetivo
FTCMR Flow-through catalytic membrane reactor
RMC reactor de membranas cataliticas flow-through
iBE isobutileno
LI nimero de reacciones linealmente independientes
MR micro-reactor
RLF reactor de lecho fijo
RMC reactor de membrana catalitica
SEM microscopia electronica de barrido
tBE trans-buteno
TEM microscopia electronica de trasmision
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