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CAPITULO I

INTRODUCCION

7S1i bien el proceso de isomerizacidn tiene un lento desarrollo
por el costo del manejo de los agentes cataliticos corrosivos ademas
del costo de separacidn de los isOmeros de hidrocarburos que contie-
nen cinco o mas atomos de carbono, el incremento necesario del nime-
ro de octano en las gasolinas estd dando lugar a un nuevo interés --
del proceso de isomerizacién. El proceso de isomerizacidn tuvo ini--
cio durante la Seguﬁda Guerra Mundial como consecuencia de la deman-
da de gasolina para la aviacidn.)

}'La produccidn de gasolinas que cumplan con las especificacio-
nes de una apropiada volatilidad y un elevado nimero de octano, re--
auiere el uso de ambos tipos de componentes, ligeros y pesados. Estos
Gltimos son esencialmente compuestos aromaticos de elevado nimero de
octano obtenidos por reformacidn catalitica,los cuales tienen que es
tar compensados en una gasolina terminada por compuestos que impar--
tan la volatilidad requerida para que se tengan, entre otras, buenas
caracteristicas de arranque del motor. Los compuestos que cumplen --
con estos requisitos son las isoparafinas Cs v Cq- Estas parafinas -
se pueden obtener por fraccionacidn, extraccidn o isomerizacidn. Las
dos primeras formas se basan en la eliminacidén de las parafinas nor-
males de bajo indice de octano; la isomerizacidn sin embargo tiene -
la ventaja de convertir los isdmeros de cadena recta en componentes-
con elevado nimero de octano, 1o que representa un beneficio para el

mercado de la gasolina ya que se obtiene una mejora tanto en canti--



dad como en calidad. }

Ccon objeto de desarrollar un proceso de isomerizacién de
n-parafinas en el Instituto Mexicano del Petrdleo, se desarro--
116 un proyecto que comprendid, por una parte, La seleccibn de
un catalizador adecuado y por otra parte, el desarrollo del pro
ceso mismo, lo que incluyd el estudio de la influencia de cada

\
una de las variables en la reaccidén de isomerizacién.



CAPITUZO JII

GENERALIDADES

";on isbmeros aquellos compuestos que constan de moléculas del
mismo peso molecular y la misma composicidn, diferiendo solamente en
por lo menos una propiedad fisica o quimica. De tal manera que nues-
tro procedimiento de isomerizacidn trata de obtener iso-pentano a --
partir de pentano normal, mediante una reaccidén catalitica.

Para ello comenzaremos a ver las variables que controlan al -
procedimiento de iéomerizacién de n-parafinas, basicamente son las -
siguientes:

a) Temperatura
b) Presidn
c) Tiempo de Residencia

d) Catalizador

Con objeto de comprender mejor el proceso de isomerizacidn de
n-parafinas se analizarad la influencia que tiene cada una de las va-

riables sobre el desarrollo del proceso.

'a) Temperatura.

Termodindmica de 1a isomerizacidn de parafinas.-

La influencia de la temperatura sobre el equilibrio termodind
mico de los isOmeros en las parafinas es notable. La formacién de --
isémeros en el equilibrio se ve afectada en forma desfavorable con -
temperaturas elevadas, ya que éstas ocasionan la formacidn de produc

tos secundarios como son los hidrocarburos C; a C%> Como consecuen--



cia, la formacidén de isdmeros debe ser considerada como una funcidn
de la temperatura, esto con el propdsito de determinar la conver- -
sién limite de n-pentano a i-pentano, dicha conversidén limite nos -
arroja un dato importante ya que serd el porciento de conversidén ma
xima que se tendrd en nuestros resultados experimentales.

La figura II-1 muestra la variacidén de la concentracién de -
la mezcla reactivo-productos en el equilibrio, en funcidn de la tem
peratura.

La figura II-2 muestra la variacidén de la composicidén de pen

tano e isopentano en el equilibrio.
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La figura II-2 nos puede afirmar lo concluido de la figura -
II-1 donde se puede apreciar que la Sptima temperatura para obtener
la mejor conversidén de n-Cg a i-Cg se encuentra entre 450 y 500°C, -
ya que de continuar con el calentamiento podemos llegar al rompi- -
miento heterolitico y producir hidrocarburos C; a C4 que son produc
tos secundarios. En esta figura (II-2) se puede observar una situa-
cién interesante, las curvas trazadas con datos tedricos son comple
tamente adversas a las curvas obtenidas con datos experimentales.
/Las reacciones de isomerizacidén de n-pentano y n-hexano son-
ligeramente exotérmicas;\La siguiente tabla muestra los valores de-

la entalpia de reaccidn para la isomerizacién de n-Cg y n-Ce.

ENTALPIAS DE REACCIONES DE ISOMERIZACION

Reactivo Producto AH°298
n--c5 2-metilbutano -1.92 kcal/mol
n-—C5 Neopentano -4.67 "
n-C6 2-Metilpentano -1.70 .
n-C6 3-Metilpentano -1.06 "
n-—C6 2-2-Dimetilbutano -4.39 &
n—C6 2-3-Dimetilbutano =2.53 "

iEn consecuencia la concentracidn de productos en el equili--
brio se verda afectada en forma desfavorable con temperaturas eleva-
das, ya que hay mayor cantidad de energia absorbida Yy por consecuen
cia mayor cantidad de energia desprendida.

La conversidn de hidrocarburos ramificados estid limitada por
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el equilibrio termodindmico y las conversiones més elevadas se ob--
tendran a bajas temperaturas o de otra forma, mediante la recircula-
cidén de las n-parafinas no isomerizadas, para lo cual es necesario-
efectuar primero la separacidn de las iso y n-parafinas. La separa-
cién de los isdmeros iso y normales es una operacidn costosa; por -
lo que resalta la ventaja tedrica del empleo de condiciones termodi

némicas favorables para el proceso.

b) ( Presidn.

Las reacciones de isomerizacidn van acompafiadas frecuentemen
te por reacciones secundarias que provienen de los mismos interme--
diarios por ejemplo las de desintegracidn. Estas reacciones general
mente originan la produccidén de carbdn el cual desactiva el catali-
zador, ya que éste se deposita en el catalizador y disminuye el - -
drea de contacto del mismo. El mejor inhibidor de estas reacciones-
secundarias es el hidrdgeno a presidn por lo que los procesos de --
isomerizacidn se realizan a la presidn originada por la mezcla hi--
drégeno~hidrocarburo.

La presidn de hidrdgeno que debe ser utilizada con objeto de
suprimir las reacciones de desintegracidn, estid en funcidn de la tem
peratura de isomerizacidn que se utilice en el proceso.|

Existen para ciertas condiciones de operacién dadas un inter
valo de presiones entre las cuales no s¢ afecta en forma apreciable
el proceso de isomerizacidn, sin embargo a valores mayores se produ

ce una disminucién en la actividad del catalizador, y valores por -
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abajo del intervalo establecido tienden a incrementar las reaccio-
nes de desintegracidn.

En la tabla siguiente se muestran los resultados cbtenidos-
en la isomerizacidn de n-hexano con catalizador de Alcl3 en un pe-
riodo de 16 h a 80°C utilizando diferentes presiones de hidrdgeno.
Las presiones de hidrdgeno se determinaron a 20°C.

INFLUENCIA DE LA PRESION DE HIDROGENO EN LA ISOMERIZA-

CION CATALITICA DE N-HEXANO

REACCIONES DE DESINTEGRA

PRESION DE H2 l ISOMEROS DE CION CANTIDAD DE HIDRO--
en atm. HEXANO FORMADOS CARBUROS LIGEROS.
25 15 a 17 % 35 a 38 %
45 44 a 46 % 5a 9 %
60 16 a 18 % o0 %

Si analizamos la tabla anterior, podremos observar que la -
presién de hidrdgeno es un factor importante para la obtencidn de-
una buena conversidn y desintegracidn, en el caso anterior se po--—
dria elegir la presidn de 45 atm. para operacidn, se sacrifica por
ciento de desintegracidn por la obtencidén de un buen porciento de-

conversiodn.

c){Tiempo de residencia.

El tiempo de residencia es el tiempo en segundos que esta en
contacto el producto con el catalizador para llevarse a cabo la - -
reaccibn.\

En la siguiente tabla se muestran los resultados de diferen-
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tes experiencias realizadas en la isomerizacidn de n-pentano, mante
niendo constantes la temperatura y presidn, variando Gnicamente el-
tiempo de residencia.

INFLUENCIA DEL TIEMPO DE RESIDENCIA EN LA ISOMERIZA-
CION DE N-PENTANO

Temperatura °C 350 370
Presidn atm 30 30°
Tiempo de Residencia 74 36

Producto Liquido Total

% en Peso

c = @ 0.9 l.1
1 3

C4 3.8 3.6

C5 + 95.3 95.3

Composicidén de la Fraccidn Cg

% mol
Isopentano 66.2 65,2
N-Pentano 33.8 34.8

De los resultados gue se muestran en la tabla anterior se -

deduce que(siempre que se mantengan las condiciones de operacidn -

N

de temperatura y presidén constantes la conversidn a isoparafinas -

es un tanto independiente del tiempo de residencia.|
o

/

//
\d) Catalizador.

Se encontro que al calentar n-hexano V" n-pentano en presen-
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cia de cloruro de aluminio, éstos eran convertidos parcialmente en
sus isdmeros ramificados, un descubrimiento de importancia fue la-
aplicacién del cloruro de hidrdgeno como promotor en la reaccidn.

El cloruro de aluminio puro no tiene efecto alguno sobre el
pentano ya que al ponerlos en contacto a la temperatura de ebulli-
cidn del pentano en condiciones de reflujo por un tiempo de 24 h, -
no es posible determinar la presencia de isdmeros ramificados. La-
adicidn de pequefias cantidades de cloruro de hidrdgeno o trazas de
agua la cual libera HC1l del cloruro de aluminio provoca la reac- -
cidn.

El n-pentano se isomeriza a isopentano pero no produce neo-
pentano en presencia de AICI3 y HCI. La ausencia de neopentano no-
es razonable ya que es el isdmero favorecido en el equilibrio a --
las temperaturas utilizadas en la reaccidn. El mecanismo de la - -
reaccién de isomerizacidn explica en forma razonable los hechos ex
perimentales. Es pertinente aclarar que actualmente los catalizado
res de isomerizacidn a base de ALCI3 han caido en desuso; sin em--
bargo el conocimiento de la forma en que act@ian ayudd a comprender
el comportamiento de los catalizadores que actualmente se emplean.

La ventaja del catalizador tipo Friedel Crafts es su eleva-

da actividad. Conversiones prdximas al equilibrio para parafinas -
ligeras pueden ser alcanzas a temperaturas desde la ambiental has
ta unos 95°C, y por ende una gran ventaja puede tomarse de los al-
tos rendimientos de las isoparafinas cue pueden obtenerse a estas-

temperaturas.
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Los principales problemas con estos catalizadores son debido
a reactividad extrema de los haluros Friedel --Crafts que dan por re
sultado baja selectividad y autodestruccidn del catalizador al reac
cionar con la carga y el producto a menos que se tomen precauciones
especiales en el pretratamiento de la carga, en el control de la --
operacidn y en el uso de inhibidores para reducir la cantidad de --
reacciones secundarias que pueden ocurrir. La naturaleza acida de -
los haluros Friedel-Crafts puede también conducir a dificultades de
operacién debido a la corrosidn de los recipientes de reaccidn y e
equipo accesorio., Otro aspecto de los catalizadores Friedel-Crafts-
es que el alcance de las reacciones no deseables aumenta marcadamen
te al cambiar la carga de butano, este tipo de catalizador ha teni-
do poco éxito en aplicaciones comerciales para isomerizar pentanos-
y hexanos.

Mecanismo de la isomerizacidén de n-pentano.- Los catalizado
res utilizados en la actualidad estén formados por un componente =--
que produce reacciones de hidrogenacidn-deshidrogenacidn y por un -
soporte acido.

La reaccidén de isomerizacidn que emplea este tipo de catali-
zador, seg(n estudios realizados ocurre en tres etapas.

Adsorcidn de una molécula de n-parafina en la parte hidroge-

nacidn-deshidrogenacidn del catalizador seguida por la formacidén de
n-olefina, desorcidn de la n-olefina, desorcion de la n-slafina y su
difusidn hacia la parte acida del catalizador, donde ocurre propia-

mente el rearreglo de la estructura molecular, la cual convierte la
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n-olefina en una iso-olefina y por Gltimo la desorcidn en la parte
dcida del catalizador hacia el sitio de hidrogenacibén-deshidrogena
cidén donde la molécula de iso-olefina se transforma en una isopara
fina.
Este mecanismo puede ser representado en la siguiente forma:
I.- Adsorcidn de una molécula de n-parafina en la parte hi--

drogenacidén-deshidrogenacidn del catalizador, para formar n-olefina:

CH3-CH, -CH, ~CH,~CH, -£8t,  CHy-CH=CH-CH,-CH

- e

II.- Desorcidén de la n-olefina y su difusidn hacia la parte-
dcida del catalizador donde se lleva a cabo el rearreglo de la es--
tructura molecular, el cual convierte la n-olefina en una iso-olefi

na:

+
- cat ey . -
CH3-CH—CH—CH2—CH3 —— CH3~CH-CH,-CH, CH3

+
CH3-CH-CH,-CH,-CH, —> CH3-C-CHj ~CH+H
CH,
T +
CH3—C—CH2—CH3 ——> CH3-C=CH-CH,+H
1 i
CH3 CH,

III.- Como ya se habia mencionado, el (ltimo paso ocurre en-

la parte de hidrogenacidn-deshidrogenacidn del catalizador donde la

molécula de iso-olefina se transforma en una iso-parafina:

CH3—C=CH—CH3 —_— CH3—CH-CH2—CH3
CH Hz CH
e iy
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El ién carbonio después del rearreglo molecular podria:
a) Abstraer un hidruro de la molécula de hidrbégeno disociado

en la superficie de metal del catalizador:

+
CH3 —E—CH2 -CH3+H: H— CH3 -iH—CH2 —CH3
CH3 CH3

b) Eliminar un protdn, y en consecuencia dar una iso-olefina,
la cual por hidrogenacidn da el producto deseado:

+

H +
CH,~C-CH,-CH, —2_3 CH,-C=CH-CH. + H
3 1 2 3 3 1 3
CH CH,
CH3—C=CH-CH3+H2 e CH3—CH—CH2-CH3
1 1
CH, CH,

Ahora bien, podriamos pensar que en el paso donde se obtiene
la iso-olefina o partir de un ién carbonio podria haber un rearreglo

molecular v obtener el idn carbono neopentilo.

CH3

o = &— =0
CH3 C CH2 CH3 CHy c CH2

1 i

CH3 CH3

el cual iria en contra de nuestro mecanismo, pero sucede que el idn
carbonio neopentilo es muy inestable, pensemos en la estereo-quimi-
ca del mismo, de tal manera que por lo general se isomeriza en for-

ma irreversible para producir en idn carbonio.
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<+

+
= =Y - e = = — +
CH3 C CH2 CH3 CH3 C CH CH3 H
1 1
CH,4 CH,
CH, CH5 CH,
5 = 1 r 2 4
CH,-C - CHy-CH, + C = CH-CH3 — CH3~—C - CH- C - CH,-CH,
1 I 1 i
CH, CH, CHy CH,

La isomeracién y el rompimiento conducen a la formacidn de-

croductos de desintegracidn.

CH3 CHj3 CH3 CH

3
+ i X 1 B A
CH3—C - CH~- C °CH2-CH3 —_—> CH3— C =~ CH=- € = CH2—CH3
1 1 1 1
CH3 CH3 CH3 CH3
CHjy CH3 CH3 CHj3
1 + 1 1 1 +
CH3— C -CH- C ~ CHz—CH3 —_—> CH3—C = CH= € = CHZ—CH3
il 1 1 1
CHjy CH3 CH3 CH3
CH3 CH3 CH3 CH3
L L i 1
CH3— C -CH-C - CHZ—CH3 —> CH3- C + + CH= C- CH2—CH3
1 2 il il
CH
3 CH3 CH3 CH3

El idén carbonio terbutilo reacciona con nuestro reactivo pa

ra dar butano y otro idn carbonio.

CH3 CHj3
1 i +
CH3—C+ + CH3-CH2—CH2-CH2-CH3 e CH3-C = B + CH3—CH—CH2—CH2-CH3
1 -
CH CH

3 3
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La iso-olefina puede abstraer un protdén y formar un idn car-
bonio hexilo.

+

+
CH3-CH = i - CH2—CH3+H — CH3—CH2— E - CH2-CH3
CH
CH3 3

Este i6n carbonio formado reacciona con n-pentano para formar

3 metilpentano.

+ +
CH3—CH2-§—CH2—CH3 # n-C5 e CH3—CH2-C?-CH2—CH3+CH3—CH—CH2-CH2-CH3
CH3 CH3

Todo lo anterior podria dar lugar a una abundante produccidn-
de iones terpentilo, y por consiguiente a una desintegracidn, pero -
vamos a recordar que el hidrdgeno a presidén limita las reacciones de
desintegracidén, de tal manera que el idn terpentilo reacciona con el

hidrégeno para regenerar isopentano.

+ Hy
i
CH3- C - CHZ—CH3 —_—> CH3—CH—CH2—CH3 + H
1 1
CH3 CH3

Los principales contaminantes para el catalizador de isomeri-
zacidén son el azufre y el agua. El efecto de la presencia de azufre-
es de gran importancia en catalizadores que utilizan un metal noble.
La magnitud del efecto depende principalmente de la cantidad de azu-~
fre presente y de la temperatura.

El envenenamiento permanente del catalizador se produce por -

la formacidn de los sulfuros del metal noble.
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El envenenamiento temporal resulta de la adsorcidn de HZS -
por el metal noble, la interaccidn entre éste Ultimo y el azufre es
usualmente un fendmeno con equilibrio en presencia de hidrdgeno. De
bido a que los sulfuros de metales nobles son menos estables a ele-
vadas temperaturas, el efecto de envenenamientos por azufre guarda-
una proporcidn inversa con respecto a la temperatura. Con los cata-
lizadores de isomeracidn se nota una mayor sensibilidad al azufre -
que con los catalizadores de reformacidn, debido a la temperatura -
relativamente baja a la cual se realizan los procesos de isomeriza-
cidn.

A continuacidn se muestran los efectos obtenidos en la isome
rizacidn de n-pentano utilizando un catalizador bifuncional que con
tenia un metal noble. Las concentraciones de azufre se hicieron va-
riar de O a 3000 ppm. Se encontrd que consentraciones de azufre has
ta 10 ppm. no tenian efecto sobre el proceso catalitico. Se hizo --
también un estudio prolongado con n-pentano que contenia 6 ppm. de-
azufre y no se encontrd efecto alguno en el comportamiento del cata
lizador después de 1000 horas de trabajo.

En la siguiente tabla se muestra la conversidén de n-pentano-
a varias concentraciones de azudre, la cual se mantuvo en cada prue
ba hasta que ya no se observara ninguna variacidn en la actividad -

del catalizador.
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EFECTO DEL AZUFRE EN LA ISOMERIZACION DE N-PENTANO.

CONCENTRACION DE ISOPENTANO EN LA FRACCION
AZUFRE ppm. C. % EN MOL
6 62.5
12 61.0
18 60.0
24 58.7
30 5745
55 55.0
3000 27.0 **
0 62.5

** Conversidén promedio durante un periodo de prueba
de 16 h.

El azufre en concentraciones mayores de 1O ppm actlio como un
veneno temporal. A concentracidon de 55 ppm. el rendimiento de iso--
pentano se redujo de 62.5 a 55 %, mientras que a 3000 ppm, la con--
versidén promedio durante un periodo de 16 h fué de 27 %. En cada ca
so el catalizador recuperd completamente su actividad al operar con
la carga original que contenia 6 ppm.

Cuando se realizd la isomeracidn de n-pentano utilizando un-

catalizador bifuncional de Pt-almina la actividad de éste se redujo
al 50 % de la original cuando el hidrdgeno utilizado en el proceso-
no se sometid a un tratamiento de secado. Lo anterior demuestra en-

forma clara la accidn nociva del agua sobre los centros acidos del-

catalizador.
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DESCRIPCION DEL EQUIPO

Este capitulo tiene por objeto hacer una descripcidén del-
equipo empleado en la construccidén de la planta.

Para ello se tomard la direccidn del flujo y conforme se-
encuentre el equipo se har& la descripcidn.

Bomba.- En la operacidén de esta planta piloto se emplea -
una bomba del tipo- de desplazamiento positivo marca Milton Roy -
operada con un motor eléctrico cuya alimentacidn eléctrica es de
115 volts 50/60 ciclos, este tipo de bomba de un gasto de 32 a -
140 ml/h conectada a una corriente de 50 ciclos y 40 a 140 ml/h-
conectada a 60 ciclos. La bomba estd provista de un tornillo mi-
crométrico el cual tiene la funcidn de regular la carrera del --
pistdébn para variar el gasto volumétrico, de acuerdo a las necesi
dades de alimentacidn fijadas por el proceso. Esta bomba tiene la
particularidad de estar provista de un pistdén de vidrio de 3.17 mm
de dilmetro por 50.8 mm de longitud.

Este tipo de mini-bomba Milton-Roy tiene un sistema de val
vulas check en el cabezal con el objeto de guardar la presidn des
pués de la descarga. Es de hacer mencién que la mini-bomba también

estd protegida contra alguna basura que pudiera traer la carga de
pentano mediante un filtro fabricado a base de porcelana.

Rotémetros.- Con el objeto de indicar el flujo de hidrocar

buro, y de la corriente de hidrdgeno se utilizan sendos rotéme--
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tros marca Shutte and Koerting, los cuales estédn diseflados para-

2 (1000 1b). Di--

soportar presiones del orden de los 70.0 kg/cm
chos rotimetros usan un tubo cdénico de vidrio Pyrex marca Fisher
and Porter identificado con el nGmero de tubo FP-3/32-P-5, con -
un flotador esferico fabricado a base de zafiro.

Como tenemos la necesidad de variar el gasto volumétrico
de acuerdo a las necesidades de la corrida no tenemos un factor
determinado para cada rotdmetro si no que antes de marcar cual-
quier corrida hay que calibrar los rotdmetros utilizando para -
ello un medidor de prueba hameda, que mide con exactitud el vo-
lumen total de gases que pasan a través de él.

Ia calibracidn de los rotdmetros es muy sencilla ya que~
sb6lo hay que tener un grdfico de la posicidn del flotador con-
tra el volumen arrojado en cierto tiempo, dicho grédfico lo pode
mos observar en la figura III-1, en la cual se representa un ==
ejemplo. En el grdfico podemos apreciar que si tenemos que con-
trolar un gasto volumétrico de 50 ml/h, sdlo tenemos que posicio

nar el flotador en la lectura correspondiente a 6.0.



CALIBRACION DE ROTAMETRO

DATOS:
FLUIDO: n-C»
FLOTADOR: ZAFIRO
DIAM. FLOTADOR:23.876 mm.
TEMPERATURA DE LOS GASES: 25 °C
PRESION: 10.0 Kg./Cm2
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Mezclador.- Es un recipiente cilindrico de 5.08 mm de di&
metro por 15.2 cm de longitud, se encuentra colocado inmediata--
mente antes de la entrada al reactor. Estd provisto de mamparas-
las cuales se encuentran espaciadas 2.0 cm una de la otra y ade-
mds colocadas en forma opuesta. Dicho mezclador tiene la funcidn
de provocar un aumento de la turbulencia e identificar el contac
to entre las dos fases, antes de entrar éstas al precalentador.
Recordaremos que necesitamos hidrbdgeno y n-pentano, los cuales -
forman las dos fases.

Reactor.— Para el proceso de isomerizacidn se ha venido -
usando un reactor del tipo tubular de lecho fijo, de 19.0 mm de~
didmetro interior y 31.7 mm de didmetro exterior, con una longi-
tud total de 80 cm. los cuales se encuentran distribuidos como -
se aprecia en la figura III-2. El material utilizado para la --
construccidn de este reactor fué acero inoxidable tipo 316. Di--
cho reactor aloja a lo largo un termopozo de 6.35 mm de didmetro
construido de una aleacidén de acero inoxidable tipo 304; este --
termopozo tiene la particularidad de tener soldado un nGcleo me-
tdlico en forma de tornillo sin fin de aproximadamente 23.0 cm.
de longitud, este tornillo sin fin tiene el objeto de dar un - -
mayor tiempo al precalientamiento y al mismo tiempo reducir la -

longitud total del reactor.

El reactor tiene a su derredor un sistema de aig&lamiento-

a base de ladrillo refractario construido de tal forma que cir--
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cunvecina todo el perimetro del reactor; esto se logra, alojando
el ladrillo refractario dentro de un gabinete metdlico secciona—
do en dos partes las cuales se encuentran articuladas por unas =
bisagras.

El sistema de calentamiento se efectfia mediante cuatro blo
ques de reéistencia eléctricas operadas como se ilustra en el --
corte transversal del reactor, es decir; los dos primeros blo--
ques superiores se encuentran en paralelo conectadas a un inter-
valdmetro (I) al cual se le alimenta corriente eléctrica por me-
dio de un rebstato variable (R-I); no siendo otra cosa mds que un
control "on-off" el cual tiene su elemento primario en el termo-
par Tc-1l. El tercer bloque, donde se encuentra el lecho cataliti
co, se encuentra conectado a un controlador de temperatura - -
(L & N) el cual tiene su elemento primario en el termopar Tc-2.
El cuarto blogque se encuentra conectado a otro redstato variable
(R=-2) y tiene la funcidn de conservar la temperatura producto de
la reaccidn y de lés otros bloques de resistencias, mds bien se-
tiene con el Gnico objeto de preveer un movimiento en el lecho -~
catalitico.

Cabe hacer notar gue los termopares localizados a lo largo
del reactor se encuentran en sendos termpopozos soldados a la —-

pared del reactor.

Con la letra C se localiza la entrada de carga al reactor

y con la letra E se localiza la salida de efluente.
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{Instrumentacién.— Los sistemas de control Automdtico for-
man parte integral de las Plantas de Proceso para el Control de-
sus mdltiples variablei} Estos sistemas son tan Gtiles a las --
plantas, como el Sistema Nervioso Central y sus ramificaciones -
es el organismo humano, para el control de todas sus funciones.

En las plantas industriales en una sala o centro de con--—
trol estan los cerebros o controladores que actuan correctivamen
te, a partir de la informacidn que les transmiten por redes de -
ductos neumdticos .o eléctricos, los detectores de las presiones,
flujos, temperaturas, niveles y de otras variables que intervie-
nen en el proceso.

De esta manera, el Instituto Mexicano del Petrdleo ha in-
corporado, en la Divisidn de Ingenieria de Investigacidén y Desa-
rrollo en su Departamento de Plantas Piloto, el Control Automdti
co con el objeto de sentir y medir los cambios de las variables,
efectuando correcciones en forma continua a fin de mantener las-
condiciones de operacidn establecidas, aunque nunca podrd suplir
el razonamiento humano cuando se presenten nuevas condiciones.

Asi pues en esta planta piloto se cuenta con un controla-
dor indicador de presiép/marca Foxboro modelo 43-A., Este tipo de
modelo opera bajo el principio de balance de movimiento; es un -

dispositivo neumdtico que recibe el valor de la variable, lo - -

compara con el valor deseado (posicionador) y actla para corre-—-

gir la desviacidn de la variable enviando una sefial neumdtica al
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elemento final de control (vélvula)?>

En el argot de Plantas Piloto se ha dado en llamar a este
controlador de presidn "separador de alta", ya que se cuenta con
otro controlador de presidén del mismo tipo al cual se le llama -
"separador - de baja".

El objetivo es el siguiente: como hay necesidad de hacer-
un muestreo ldgicamente no lo podriamos hacer directamente de el
primer controlador ya que en éste tenemos una presidn alrededor-

2

de 10.0 kg/cm“ y por ende una mayor cantidad de condensados debi

do a la presidn. En cambio en el segundo controlador de presidn=-
se mantiene una presidn del orden de 7.0 kg/cm2

la operacidn de el controlador de presidn se puede esque-
matizar como se ilustra en la figura III-3.

Se cuenta también con unfgontrolador indicador de tempera
tura marca Leeds & Northrop,ael tipo petenciometro electrénic;:
Se puede hacer una analogia de la operacidn de este controlador-
con la operacidn de el controlador de presidn, es decir, también
recibe el valor de la variable por medio de el elemento primario
que en este caso es un termopar de hiefro-constantén éste trans-—
mite el valor en forma de milivoltaje hacia un convertidor el =--

cual transforma la seflal de milivoltaje a miliamperaje en esta -

forma llega hasta el controlador el cual compara y corrige el va

lor deseado y corrige la desviacidn de la variable mandando una-

sefial eléctrica amplificada a el elemento final de control que -
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en este caso es la resistencia.
Podemos también esquematizar la operacidn del controlador

de temperatura como se observa en la figura III-4
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Debido a que en el primer controlador indicador de pre--
sidn se forma nivel de efluente el cual tenemos que controlar -
tenemos en el recipiente que llamamos "separador de alta" un =-
controlador de nivel.

Generalmente el control de nivel en plantas industriales
se efectia mediante el principio de perdida de peso de un cilin
dro flotador o desplazador al subir el nivel del liquido en la-
cdmara que lo contiene.

Como en nuestra planta piloto tenemos un volumen por con
trolar muy pequefio por consecuencia la capacitancia es menor y-
de acuerdo a los candnes de intrumentacidn que dicen: la capaci
tancia varia directamente proporcional a la facilidad de contro
lar. Nuestro control de nivel requiere de un instrumento més fi
no.

De tal manera que nuestro\éontrolador de nivel esta basa
do en la diferencia de potencial producto de un electrodo que -
hace las veces de flotador, y la pared del recipienté} este - -~
cambio en diferencia de potencial es enviado a un convertidor -
el cual convierte la sefial de milivottaje a miliamperaje, de és
te la seflal viaja a otro convertidor para transformar la sefial-
de miliamperaje a neumitica esta sefial neumdtica llega a el ele

/

mento final de control que es una vdlvula.

En la figura III-5 se esquematiza la operacidn de este -

controlador de nivel.
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fMedidor de gas de prueba hGmeda.- Estos aparatos estén di
\

seflados para la medicidn precisa de los vollmenes de ga%) Es un-
recipiente cilindrico que tiene un eje llamado rotor el cual ba-
lancea cuatro recipientes que tiene forma de cuadrante. Para la-
operacidn de este tipo de medidores es necesario tener un nivel-
de agua el cual tiene que quedar rasando una aguja que viene co-
locada dentro de un tubo de vidrio, a este tubo de vidrio viene-
instalado un mandmetro en "U" con el objeto de poder hacer una -
lectura de la pregién en pulgadas de agua, este dato se necesita
para hacer una correlacidn y obtener el volumen del gas seco.

Una vez obtenido el nivel, el gas entra a el espacio de -
aire por encima del nivel de agua. Debido a la presidn ejercida-
por el gas, el agua es forzada a salir de un cuadrante, el agua-
descargada de esta manera imparte una accidn de yet, la combina-
cidén de estas acciones causa un movimiento a el rotor éste lo --
transmite a unos engranajes que forman el reloj indicador.

El hecho de que el volumen total de gas se mide empleando
un volumen de agua podria dar lugar a pensar que tenemos un volu
men de gas himedo motivo por el cual es necesario efectuar una -
correlacidn con el fin de obtener un factor que nos dé& un volu--
men seco. Para esto hay necesidad de considerar las siguientes -

leyes de los gases:

PV = nRT Ley General del Estado Gaseoso

v

KT Ley de Charles

PV K Ley de Boyle
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Para nuestro caso usaremos la siguiente nomenclatura.

s =T y P normales

m = Ia condicidén del Medidor
n = Nlmero de moles

R = Constante de los gases

Ts= 32°F = 460 + 32 = 492°R

Ps= 29;92 in Hg

Vs= Volumen de gas seco a 32 ° F y 29.92 in Hg
Vm= Lectura del medidor

Tm= Temperatura del medidor

Pm= Presidn barométrica + Presidn manométrica -

Presidn de vapor del liquido del medidor.

PsVs NRTS
Pmvm nRTm
PsVs Ts
PmVm T

Tm | Ps

Vs=Ts\( " ) Vm

Haremos un ejemplo de el tipo de correlacidn que debemos =-—
emplear con este tipo de medidor. Supongamos que tenemos un gas me

dido a 32.0°C con una lectura manométrica de 0,5 inHQO, la presion

barométrica es de 585,00 mmHg.
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3 N T 760 mmHg

inH, 0 X e 0.93 mmHg

0.5 inH 0 x 2.46 x 10~
2 2 atm

Presidn de vapor de H,0 a 32.0 °C = 36.0 mmHg
vs bl 585.0 + 0.93 - 36 .
273 + 32 760

Vs = (0.645) Vm

En la figura III-6 se ilustra un medidor de gas de prueba

himeda .
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j‘Acumulador de gas.— Con el objeto de tener un volumen de-
gas representativo se usa el acumulador de gas, que es un reci-;
piente cilindricp} fabricado de acero tipo 3010, gque puede dar -
albergue a 60 litros de gas. Como generalmente se muestran 12 ho
ras, el Ingeniero de turno tiene la obligacidén de obtener 5 li=-
tros cada hora, después de tomar la muestra gaseosa se desaloja
el volumen de gas remanente al mGltiple de desfogque.

Este acumulador estd provisto de un sistema de poleas y -
pesas que hacen balancear un flotador que se encuentra sumergi=
do en un liquido inerte (etilen-glicol).

En la base inferior de el recipiente se encuentra una --
guia para el flctador. En la figura III-7 se podrd apreciar me-

jor el acumulador de gas.
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CAPITULO IV

OPERACION DE IA PIANTA

Principales funciones de la Planta Piloto.

l.- Determinar si un proceso es factible desde el punto de -
vista de su rendimiento en productos principales.

2.- Establecer las condiciones de operacidn apropiadas.

3.~ Establecer el orden de magnitud de los costos de fébrica
por servicios, depreciaciones del equipo, atenciones de la mano de-
obra, riesgos por explosidn, riesgos por incendio, equipo de seguri
dad industrial, riesgos personales.

4 .- Obtener informacidn para realizar los cdlculos de aumen-
to de escala.

5.~ Pruebas de los efectos de la erosidn y la corrosidn y en
sayos para la eleccidn de materiales de construccidn.

6.~ Determinar la conveniencia de las primeras materias pri-
mas comercialmente disponibles.

7.- Estudiar los efectos de las impurezas vestigiales en las
materias primas y la formacidén de productos secundarios particular-
mente si hay retorno de materiales al ciclo.

8.- Aportamiento de datos de ingenieria, como el incremento-
© decremento de presidn, temperatura, etc., para delimitar las ba--

)
ses de disefio.

9.- Detectar y eliminar las dificultades y mejorar el funcio
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namiento de las instalaciones actuales.

10.- Fabricar productos que pueden ser utilizados en pruebas
de campo, en nuevas investigaciones y para suministrar al departa--
mento de ventas materiales para muestras.

El medio mds efectivo para hacer la transiéién a escala com-
Jleta es la‘correlacién matemdtica de las variables fundamentales a
ue se refieren los datos de la planta piloto. Si esas relaciones -

e obtienen en forma apropiada, suele ser posible calcular la plan-
a Industrial con exactitud casi igual a la que resultaria del cono
imiento de los datos propios del funcionamiento en gran escala.

Para facilitar la apreciacidn del capitulo se presenta el -~

lagrama de flujo de proceso e instrumentos de la planta piloto.

Planta puesta en operacidn normal.-
Carga del catalizador.- Se le llama a la operacidn que tiene
r objeto colocar el catalizador en la parte interior del reactor-
I. Para ello hay necesidad de desmontar el termopozo interior del
actor que tiene la espiral, efectuar una limpieza a fondo del - -
ictor con nafta limpia, determinar 1a\altura del lecho catalitico
_steriormente se indicard el método), una vez que se tiene lo an-

terior, se deposita el catalizar teniendo el debido cuidado de que

la base del lecho catalitico haya llegado a su lugar ya que de otra
manera obtendremos una altura diferente a la caleulada. Hay ocasio-
nes en las cuales el catalizador llega a ocupar espacio de la espi-

ral debido a que se tiene un movimiento en el lecho catalitico pro-
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duciendo una altura en el mismo, es entonces cuando se presenta una
tarea dificil ya que hay el peligro de pulverizar el catalizador al
introducir el espiral sin el cuidado necesario, esto se soluciona -
proporcionando leves golpes al termopozo y haciéndolo girar de mane
ra que se acomoden las particulas del catalizador en los espacios =
de el espiral. Ia operacidn de carga del catalizador se hace desco-
nectando la linea que se indica en el diagrama como corriente 2.
Localizacibn de posibles fugas.- Esta es una operacidn que -
se debe de realizar en forma escrupulosa, ya que no son permisibles.
Por esto necesitamos primero efectuar un barrido de el aire que se-
queda entrampado en las lineas, como se manejna hidrocarburos e hi-
drbgeno hay la posibilidad de que se forme una mezcla explosiva si-
no se efectfia el barrido. E1 barrido se proporciona con nitrbégeno -
(que es inerte) corriéndolo en todas ;as lineas por espacio de unos
15 minutos, ya que se tiene la seguridgd de haber eliminado el aire,
se bloquea el sistema y se represiona hasta 10.0 kg/cm2, se observa
si hay caida de la presidn, si hay deprerusizacidn en el sistema --

hay que localizar la fuga y corregirla.



SALCHICHAS ALIM. ROTAMETROS ) REACTOR CONDENSADOR
Als| AQ2 nCs Ho ROI col

@‘—zi"

PCOI PC 02

= e oy

i © ) . ‘

medidor
DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESOQO E INSTRUMENTOS mueistr e o de gos

PLANTA PILOTO ISOMERIZ(CION acumulador
de gas




44

Obtencidédn de la presidn de operacidbn con hidrdgeno.- Con el-
sistema presionado se comienza a circular hidrbégeno en forma lenta-
hasta obtener la presidn fijada por el programa. Cabe hacer notar -
que el hidrbgeno se obtiene de una serie de cilindros conectados a-
un mQiltiple que alimenta a todas las plantas.

Obtencidn de la temperatura de operacidn.~ Para la obtencidn
de esta temperatura hay que tener en cuenta que es una variable di-
ficil de controlar debido a la inercia térmica que existe en todos-
los procesos térmicos, ademds de que la capacitancia del reactor es
relativamente pequefia. No olvidando tampoco que la reaccidn es exo-
térmica. Hay que tener en cuenta también, que.el emperaje que se le
proporciona a cada resistencia es diferente, es por todo lo ante- -
rior que el aumento de temperatura debe ser en forma completamente-
gradual.

Alimentacidn de carga.- Una vez que se tiene la presidn y la
temperatura completamente estabilizadas, hacemos uso de la minibom-
ba (MBOI), para alimentar n-Cg al reactor. Hay que bloquear la li--
nea de descarga para incrementar la presidn hasta un valor por enci
ma de la presidén de operacidn, posteriormente se abre la vdlvula de
bloqueo lentamente para igualar presiones. Cuando se tiene el pro--
blema de cavitacidén de la bomba debido a que muy posiblemente en al

guna parte de la linea se encuentra ocluida una burbuja de gas; pa-

ra expulsar la burbuja contamos con un cilindro de nitrdgeno, con -

este se proporciona una presidn a las salchicas AOI y A02 de unos -
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4 a 5 kg/cm? esta presidén la podemos comunicar por medio de una val
vula directa (by-pass), se purga un poco la linea y se repite la —-
operacidn, no sin antes alinear vdlvulas y desfogar la presidn de -
nitrdgeno. Cuando se tiene estabilizada la alimentacidn y observa--
mos que tenemos efluente, se afora tiempo de operacidn, medidor de-
gas, acumulador de gas y el recipiente para la toma de muestra li--
quida, a cero. Es hasta este momento que podemos decir que hemos te
nido una puesta en operacidn normal.

Parada normal de la planta.- Esta operacidn se efect@a cuan-
do se quiere cambiar de tipo de catalizador, porque se ha llegado a
dptimos resultados © por que por mds que se varien las condiciones-—
de operacibn no se obtienen buenos resultados. Hay ocasiones en que
la planta necesita una reparacidén y hay necesidad de parar la plan-
ta, o por ejemplo falta de corriente eléctrica, ¢ de hidrdgeno, en-
forma premeditada.

Para poner fuera de operacidn a la planta se comienza a de--
crementar la temperatura hasta tener una temperatura mdxima de 30°C,
se corta alimentacidn de n—Cg, se bloquea alimentacidn de la co-= ==
rriente de hidrbgeno. Posteriormente se elimina el hidrocarburo ra-
ramente con una corriente de nitrdgeno, dejdndose presionado el sis
tema con nitrdgeno a 5 kg/cm?.

Situaciones de emergencia.- En esta situacidn hay ocasiones-

en las que se llega a el paro completo o solamente a situaciones =--

alarmantes. Falta de corriente en forma imprevista, cuando se pre--
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senta esta situacidn hay que proteger los aparatos eléctricos desco
nectdndolos de inmediato, hasta que entre en operacidén la planta --
eléctrica propia de la Institucidn. Generalmente esta situacidn per
siste por minutos y debido a el relevo de nuestra planta eléctrica-
no hay serias alteraciones en el proceso. En ocasiones excepciona--
les no entra en operacidn nuestra planta eléctrica y la falta de co
rriente persiste; hay que bajar las corrientes de hidrdgeno y n-Cg
o tomar la desicidn de hacer un paro completo.

Falta de hid;égeno.— Este tipo de situacidn es muy remota, -
va que el hidrbgeno es vital en la planta, pero hay que prever este
suceso, para ello hay que bajar la temperatura y proporcionar una -
corriente exterior de aire a el reactor.

Falta de aire a instrumentos.- Este tipo de situacidn se pue
de clasificar como alarmante, ya que si no operan los controles por
falta de suministro de aire, tenemos en cada punto de control un pa
so directo para controlar manualmente.

Variaciones en la presidn de operacidn.- Sucede en plena ope
racidn que tenemos variacidén en la presidn de operacidn que puede -~
ser ocasionada por desajuste de los mecanismos de control; suciedad
o humedad en el aire de instrumentos que provoca una defectuosa ope
racién de los controles.

Hay que tratar de ajustar el control para evitar las varia--—
ciones, y purgar el aire de instrumentos para eliminar la suciedad.
Variaciones en la temperatura de operacibn.- Se puede presen

tar también esta situacidn ocasionada por desajuste del controlador,
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falso contacto en los termopares, viariacidn de la presidn o fuer—-—
tes alteraciones climatoldgicas. Cuando varia la temperatura hay --
que hacer una minuciosa revisidn de el circuito eléctrico en gene--
ral haciendo uso de el ampérmetro de gancho para ver si la corrien-
te eléctrica le llega a las resistencias o no, pafa ver también que
la cantidad de amperes es constante y estable. Hay que asegurarse -
que la resistencia eléctrica no se ha abierto.

También se hace uso deun potencidmetro portdtil tipo "J" pa=-
ra verificar que las indicaciones de los termopares son correctas.-
En estas ocasiones se cuenta con el auxilio del departamento eléc-=-
trico si es que la anomalia se presenta en hora hébil de otra mane-
ra hay que ﬁratar de superarla hasta donde sea posible.

Podria, como hecho remoto, presentarse el caso de una falsa-
indicacidn de la temperatura ocasionada por una defectuosa coléca—-
cibn de los termopares TI-l y TI-2 que determinan las temperaturas-—
que existen en la parte superior e inferior, respectivamente, de el
lecho catalitico del reactor. Es por esto que el Ingeniero de Opera
cidn, como parte de la operacidn de la planta, debe determinar las-
dimensiones a las cuales se colocan dichos termopares, bas&ndose en

ciertos datos que se proporcionan con el programa a desarrollar:
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Obtencidén de la longitud de los termopares Tc-l, Tc=2.

DATOS:
Relacidn Hp/H.C. mol/mol
L.H.8. Ve 'h—l
Volumen catalizador ml
Didmetro int. cm
Didmetro Ext. cm
Fbérmulas

ml, n=C
L.H.S.V. = /i E

ml Catalizador
VolGmen cilindrico = 1Y 2 n
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El L.H.S.V. (Liquid Hour Space Velocity) es lo que se cono-
ce como espacio velocidad, definido como el gasto volumétrico de -
gas 6 liquido pasando a través de un vollimen dado de espacio cata-

—l. También se le conoce como la inversa -

litico, en unidades de h
de el tiempo de residencia de ahi que sus unidades resulten en h-l.
Dado que el espacio velocidad se proporciona como dato al -

igual que el volGmen de el catalizador esta relacidn se emplea pa-

ra obtener la cantidad de n-C5 necesaria para el proceso.

X ml/h n-CS =1
Li.H.8 .V, = ————=———= = Ah
B ml cat
.e - =1 ml
s X =A.B.(h . ml) =
h
Ejemplo.~-
1

L.H.S.V. = 1,00 h™
vol.cat. = 100 ml

. u gasto volumétrico de n-Cg = 100 ml/h

Una vez que obtenemos este dato, utilizamos nuestra carta -
de calibracidén de el rotdmetro de pentano normal para que de esta-
manera conozcamos la posicidn de el flotador en el mismo y podamos

controlar el gasto volumétrico de pentano.



CAPITULO V

CONTROL QUIMICO DE EL PROCESO Y RESULTADOS EXPERIMENTALES

En todo tipo de proceso, debe existir como factor wvital, un
laboratorio donde se lleve a cabo: (a) control de manufactura, in-
cluyendo materiales raros, control de proceso y producto final; ==
(b) mejoramiento de procesos existentes o productos; (c) desarro--
llo de nuevos procesos o productos; (d) trabajos fundamentales.

Para nuestro caso el laboratorio desempefia el primer caso;-
es aqui de donde se obtienen los reportes analiticos de las deter-—
minaciones o andlisis que se crean pertinentes practicar ya sea a-
la carga o al producto.

En nuestro proceso de isomerizacidn de pentano normal se --

programa el muestreo que se tomaréd.

MUESTRA DETERMINACION METODO IABORATORIO

Ccarga n-Cg Andlisis Cromatografia
Cromatografico Gases

Carga n—Cg P.esp.20/4°C ASTM~-D-941-55 Del Petrdleo

Carga n-Cg Trazas azufre UOP-357-59 Del Petrdleo

Producto Lig. P.esp.20/4°C ASTM-D-941-55 Del Petrédleo

Producto Lig. Andlisis . Cromatografia
Cromatogrd fico Gases

Producto gas Andlisis Cromatografia
Cromatogréfico Gases

Ia muestra de carga se toma por duplicado, una muestra se -

toma del tambor de carga y otra se toma de la descarga de la bomba
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con el objeto de ver si no ha sido contaminada la carga.

Ia muestra de producto liguido se toma inmediatamente des- -
pués de tener estabilizadas las condiciones de operacidn y de tener
efectuada una purga al tomador de muestra; momento en el cual se co
mienza a contar las horas de operacibén. Posteriormente se toma mues
tra de producto liquido a una, tres y seis horas de operacidn conti
nuando con el muestreo cada 6 horas durante 3 dias al cabo de los -
cuales se tomarid muestra liquida cada 12 horas de operacidn.

1a muestra-de producto gaseoso, se toma de el acumulador de-—

gas, al mismo tiempo que se toma la muestra de producto liquido.

Resultados experimentales.-

A continuacidn se presentan los resultados obtenidos en una-
corrida usando un catalizador bifuncional soportado en alGmina. Se-
podrd observar que se ha variado la temperatura de operacidn con el
objeto de llegar a una conversidn y una desintegracidn bptimas.

Como puede observarse en la table V-1 a una temperatura de -
operacidn de 350°C obtenemos una conversidn muy buena, cercana a la
concentracidn existente en el equilibrio de reaccidn pero se puede-—
observar también que tenemos una desintegracidn alta. Esto quiere -
decir que estamos desperdiciando carga de n—Cg .«

Otra observacidn que se puede mencionar es el hecho de tener
una selectividad del catalizador baja. El criterio en el cual nos -
basamos para obtener una temperatura de operacidn dptima es aquel.—

que nos marca que en los resultados debemos tener una baja desinte-



52

gracién aunado a una conversidn 10% por abajo de el valor de la --
concentracidn en el equilibrio.

De esta manera podemos determinar que nuestra temperatura -
éptima de operacidn es a 340°C. En otro caso, podemos obtener una-—
desintegracibén a un valor pequefio pero en este caso podemos decir-

que desperdiciamos efluente.



53

TABLA V-1 RESULTADOS EXPERIMENTALES
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
T Operacidn °¢ 350 345 345 345 345 340 340 330 330 330 330
C1-C4 % mol 12.14 12.18 10.80 11.30 9.64 8.50 8.10 5.56 5.61 4.34 3.48
i—C5 % mol 62.59 58.99 60.90 59.67 60.38 60.18 58.20 49.36 52.30 50.75 45.41
n=Cg % mol 23.83 27.70 27,70 28.23 29.30 31.18 33.20 44.35 41.00 44.40 50.45
Cg+ % mol 1.39 1.05 0.83 0.78 0.59 0.14 0.35 0.71 0.98 0.40 0.62
Conc. en el
Equilibrio. % mol 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0
Conversidn % mol 76.17 72.2 72.8 71,7 70.7 68.8 66.70 55.65 59.0 55.50 49.55
Selectividad % mol 82.17 8l.6 83.7 83.1 85.4 87.4 87.20 88.69 88.71 91.30 91.64
Desintegracif&n % mol 12.14 12,18 10.80 11.30 9.64 8.50 8.10= 5.56 5.61 4.34 3.48
Nota: Por razones obvias se han alterado los valores

de la temperatura.-



CAPITULO VL

Cdlculo de el Balance de Materia.- Un balance de materia de
un proceso industrial es una contabilidad exacta de todos los mate
riales que éentran, salen, se acumulan o se agotan en el curso de -
un intervalo de tiempo de operacidn dado. Un balance de materia es
de este modo una expresidn de la Ley de la Conservacidn de la Masa
teniendo en cuenta aquellos términos. Asi pues en nuestro caso es-
también imprescindible el cdlculo de el balance de materia.

A continuacidén se desarrollard el cdlculo de el balance de-

materia, para una muestra representativa correspondiente a 16 h de

operacidn.

Datos necesarios para el balance de materia.-
1.~ Gramos de carga alimentador en 16 h de operacidn.
Como tenemos el gasto volumétrico y ademds conocemos la densidad -

del n-Cg a 20/4°C

Bl % 16.0h x 62.7 —L. = 8988 o .6

143.2
h ml* 5

2.- Gramos de Hidrdgeno alimentado.

gHy = P.M. H2 X No. moles Hy X 16.00 h

2.016 g/mol x 5.25 mil x 16.0 h

169.34 g Hp

El nimero de moles de hidrégeno se obtiene a partir de un -
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dato de opgracién llamado relacidén hidrdgeno hidrocarburo.

Para nuestro caso Hy/H.C. = 6.0 mol/mol.

Como tenemos los gramos de carga se obtiene el nimero de
les y por sustitucidn obtenemos el niimero de moles de hidrdgeno.

3.- Reporte del Laboratorio de Cromotografia de Gases.

Caracteristicas de la carga.

P.M.
% mol g

mol

icCg 0.37 72
n Cg 98.58 72
n C6 1.05 86

4 .- Reporte de el laboratorio de Cromografia de Gases.

Caracteristicas de la muestra gaseosa.

P.M.

% mol 9

mol

Hp 97.45 2.0l6
CHy 0.11 16.0
Co 0.08 30.0
Cj 0.11 44 .0
icq 0.07 58.0
nC, 0.03 58.0
ic 0.97 72.0

n Cg 1.18 72.0
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5.- Lectura de gases.
Lectura efectuada en el medidor de gases.
Lectura = 2794.11 1

6.- Reporte Iaboratorio Cromatografia de Gases

Caracteristicas de la muestra liquida.

% mol _ 9
mol
Cy 0.19 44
icy 0.49 58
n Cyq 0.31 58
i Cs 32.76 72
n CS' 66.20 72
n Cg 1.05 86

7.- Reporte Laboratorio de el Petrdleo.
Peso especifico a 20/4 °C del efluente
P.esp. = 0.626
8.~ Gramos totales efluente recuperado.
Peso = 914.34 g
Una vez que se tienen todos los datos anteriores se efectuan
las operaciones necesarias.

gramos de carga alimentada = 898.8 g

Con el reporte del Iaboratorio, se obtendrdn los gramos tota

les de la carga.
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i-c5 en carga : 0.37 % mol
n—-Cg en carga : 98.58 % mol

N-Cg en carga : 1.05 % mol

(0.0037 g-mol) (72 —4-) = 0.26 g
mol

(0.98.58 g.mol) (72 —X—) = 70.94 g
mol

(0.01.05 g.mol) (86 Egi) = 0.90 g
Total 72.10

Obtencidn de el porciento en peso.

j_-c5 = 0.36 % peso

n-Cg = 98.36 % peso

n-Cg = 1.26 % peso

icg (0.36) (898.8) = 3.32 g

nCg (98.36) (898.8) =886.00 g

nCg (1.26) (898.8) = 9.43 g
Total 898.75

De esta manera hemos verificado el resultado de el reporte -
de el Iaboratorio de Cromatografia. Esto no quiere decir que hubie-
re desconfianza en el reporte, simplemente es una verificacidén de -
formulismo.

Suma de reactivos.

S.R. = g carga + g hidrdgeno

898.8 + 169.34

[}

1068.15 g
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898.8 g representa el 84.14 %

169.34 g representa el 15.86 %

A continuacidn se hardn las operaciones necesarias para ob-
tener los gramos totales de el producto tanto en forma de gases co

mo en forma liquida.
PRODUCTOS

Volumen gaseoso.-

H, en gases 97.45 % mol

CHy " " 0.11 n

s woow 0.08 "

gy "~ & 0.11 "

ig, * 0.07 "

ney ot ® 0.03 "

ice - * 0.97 "

ncg * 1.18 "

(0.97.45 mol) (2.016 37 ) = 1.96 g
(0.011 mol)  (16.0 _;%I ) = 0.017 g
(0.0008 mol) (30.0 Egi ) = 0.024 g
(0.0011 mol) (44.0 E%I ) = 0.048 g
(0.0007 mol) (58.0 E%I ) = 0.040 g
(0.0003 mol) (58.0 #dy) = 0.017 g
(0.0097 mol) (72.0 I3 ) = 0.698 g
(0.0118 mol) (72.0 -y ) = 0.849 g

Total. 3.653 g
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Obtencidn del porciento en peso.

Hp = 53.65 % peso
CHy =  0.46 "
C; = 0.65 "
c;, = 1l.31 n
icg, = 1.09 .
nCy = 0.46 "
ice = 19.10 .
ncs = 23.24 "

Para obtener los gramos totales en gases, necesitamos el vo-
lGmen total de gases que se han medido y registrado en el medidor-
de gases, ademds de la densidad de gases.

Para obtener la densidad de gases hay que hacer la debida -

- 2 < 2
correccidn de ésta por presidn y temperatura.

PV _ PlVl . v = Pl Vl Tl
T T Ty P

Pl = 760 mmHg

Vi = 22.4 1

i 273 °K

Sustituyendo valores;

760 mm Hg x 22.4 1 x 298°K = 31,15 1
273 °K x 585 mm Hg
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Oomo:

. sa

Densidad = —;;%%;g;_

masa = 3.653 g

VolGmen = 31.15 1

Densidad = _3.653 - 0,117 g/1
31.15

Lectura de gases en volGmen = 2794.1 1
Ahora:

Masa de gases = 279%4.1 1 x 0.117 g/1

326.91 g

Con los gramos totales de gases y el porciento en peso obte

nemos los gramos totales de el volGmen gaseoso.

Hy (53.65) (326.91) = 175.38 g
CHy ( 0.46) (326.91) = 1,50 g
Cp (0.65) (326.91) = 2,124
c3 (1.31) (326.91) = 4.28g
ic, (1.09) (326.91) = 3.56 g
nCqy ( 0.46) (326.91) = 1.50 g
ics (19.10) (326.91) = 62.43 g

nCs (23.24) (326.91) = 75.97 g

Total 326.74 g
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Volimen liquido.-

Se trata de obtener los gramos totales pero ahora en el - -

efluente.
C, en efluente 0.19 % mol
12, " " 0.49 .
nC, » " 0.31 "
iC5 " " 32,76 L
nCg " " 65.20 "
nCg o 1.05 "
( 0.19 mol) (44 g/mol) = 0.083 g
( 0.49 mol) (58 g/mol) = 0.284 g
( 0.31 mol) (58 g/mol) = 0.179 g
(32.76 mol) (72 g/mol) = 23.580 g
(62.50 mol) (72 g/mol) = 46.940 g
(1.05 mol) (86 g/mol) = 0.903 g
Total.- 71.969 g

Obtencidn de el porciento en peso:

C3 0.11 % peso
ic, 0.39 "
nCyq 0.24 u
e, 32.76 "
nCg 65.22 it

nCe 1.25 8
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Para la obtencidn de los gramos totales en el efluente total,
tomamos en cuenta el voldmen parcial de efluente que se efectlia en-
cada corte y se suma; también es necesario el dato del peso especi-

fico de el efluente, reportando por el laboratorio de el Petrdleo.

Peso’ especifico a 20/4 °C del efluente
P. esp. = 0.610
VolGmen total de efluente recuperado
Vol = 1498.8
Masa de el efluente recuperado
masa = 914.34 g
Con la masa de el efluente y el porciento en peso obtenemos-

los gramos totales en el efluente.

Cy ( 0.11) (914.34) = 1.0 g
icy ( 0.39) (914.34) = 3.56 g
nCy ( 0.24) (914.34) = 2.19 g
icg (32.76) (914.34) = 299.53 g
nCy (65.22) (914.34) = 596.33 g

nCg (1.25) (914.34) = _11.42 g

Total = 914,03 g

Suma total de productos:

gramos de gas + gramos de efluente recuperado

Suma total 326.74 g + 914.34 g

=1241,25 g
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Representacidn en porcentaje:

(gas) 26.33 % + (liquido) 73.67 % = 100 %

Obtencidn de el porciento de hidrdgeno utilizado

gramos H, en gases 175.38

% Hy = x 100 = —— x 100
gramos prod. total 1241.25
% Hy = 14.12

RESUME N.~-

Reactivos g % Productos g %
H2 169.34 15.86 gases 326.91 26.33
carga 898.81 84.14 1liquido 914 .34 73.67

Total 1068.15 100.00 Total 1241.25 100.00

Con el objeto de obtener un panorama répido de el proceso =

se acostumbra obtener el porciento de error.

gramos Reactivo - gramos producto

x 100

% Error N
gramos reactivo

1068.15 -~ 1241.25
1068.15

% Error x 100 = 16.2

Este porciento de error nos indica que existe alguna anoma-
lia en nuestro proceso, ya que el porcentaje de error debe tender-
a cero.

Si observamos los gramos obtenidos en el volumen gaseoso, -

veremos que el rengldn tocante a n-Cg le corresponden 75.97 g lo -
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que se considera un valor relativamente alto, generalmente este va-
lor se obtiene en el orden de los 37.0 g. Se presume que en este ca
so el error se pudo haber cometido en el medidor de gases, falta de
nivel para un buen funcionamiento de el mismo.

A continuacidn se presenta una tabla de la distribucidn de -
productos con el objeto de tener un amplio panorama de los resulta-

dos de el balance.

DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

g Gases + g liquido g totales % peso
CH4 1.50 150 0.14
Cy 2;12 2.12 0.19
Cy 4.28 1.00 5.28 0.49
icy 3.56 3.56 F:X2 0.66
By 1.50 2.19 3.69 0.34
icg 62.43 299,53 361.96 33.97
nCg 1597 596+33 672,30 63.10

nCg 11.42 11.42 1.02
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C A R G A P R O DU C T O 8
g % g %
B 169.34 . , 15.86 175.38 14 .12
c,~ c4 0.0 0.0 19.71 1.82
Cg 898.81 84 .14 1034.26 97.07
Cg 11.42 1.07

El siguiente cdlculo es el mds representativo y consiste en-
obtener el porcentaje de conversidn de reactivos alimentados a pro-
ductos esperado (i;Cs); porcentaje de selectividad de el cataliza~-
dor para acelerar el paso de reactivos a productos esperado; y fi--

nalmente el porcentaje de desintegracidn en el curso d la reaccidn.

Tales porcentajes se obtienen de la manera siguiente:

% - + i + %
% C1 C l—CS % C

% Conversidn = 4 x 100
% n-Cg
% i-Cg
% Selectividad = x 100

% Conversidn

%C - C,
% Desintegracidn = x 100
%n-—C5

Para nuestro caso:

0.14 +0.19+0.40+ 0,66+ 0.34 +33.97+1,07

% Conversibn = x 100
98.36

9. Conversibn = 37.47
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33.9
% Selectividad = ¥ x 100

37.47

% Selectividad = 90.5

1.81

x 100

% Desintegracidn
98.36

% Desintegracidén = 1.83

Con estos resultados se puede comprobar lo que anteriormente
se habia dicho respecto a el curso de el proceso.

Estos tres resultados se llevan a un grafico con el objeto -
de llevar un control estadistico de el proceso en la siguiente for-
ma, en el eje de las ordenadas se coloca el porcentaje y en el eje-

de las absicas se coloca el nimero de muestra.



CONCLUSI ONES

Una gasolina producida por reformacidn catalitica pudiere -
tener caracteristicas aceptables, pero actualmente los motores de-
combustién interna instalados en los nuevos vehiculos, requieren -
de una gasolina con un indice de octano alto lo que redunda en una
gasolina libre de plomo. Ia reformacidn catalitica suministraria -
los compuestos aromiticos necesarios para dar cuerpo a la gasolina,
pero habrd gran demanda de isoparafinas ligeras, tales como las -~
producidas mediante isomerizacidn ya que proporcionan la volatili-
dad deseada.

El controlar las condiciones de operacidn y dirigirlas ha--
cia un proceso catalitico verificado a temperaturas relativamente-
bajas, condujo a encontrar las condiciones de operacidén mds adecua
das para dar lugar a una isomerizacidn mds asequible; esto, en fun
cibén del catalizador que se vaya a emplear,

N

De manera tal que la seleccidn y evaluacidn del qatalizador
es la parte medular en el proceso de isomerizacidn de pentano nor-
mal, llegando a encontrar hasta la fecha, que un catalizador del -
tipo bifuncional con suporte &dcido es el mds adecuado para el pro-

ceso.
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