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I.- INTRODUCCION,

L‘Dentro de la Industria Quimica,une de le s secteres mds impertantes
dentre de la actividad preductiva,es el de las fibras sintéticas,en ---
cuante que cubre una de las necesidades bdsicas de vestide,esta rama de
la Industria Qufmica,cemprende las fibras obtenidas por precesos qufmi-
ces a partir de preductos naturales y/e sintéticos.Se deneminan artifi-
ciales a las que centienen algiin ce mponente natural,tales sen las de--
reminadas fibras celulésicas que cemprenden al rayén y las fibras de --
acetate de celulesa.Se deneminan sintéticas aquellas fibras elaberadas-
a partir de materias que ne sean ni de erigen animal ni de erigen vege-
tal y transfermadas en fibras per preceses quimices.Estas Tibras sent -
las peliamf{dicas (nylen),las peliester y las acrilicag;/

La estructura de la preduccién entre fibras artificiales y sintéti-
cas ha variads netablemente,pues la participacién de las fibras sinté--
ticas pasé de 3% en 1960 a 63.3% en 1971.

Per otra parte,la estructura glebal del censume de pelimeres mues--
tra que la participacién de la preduccién en el censume ha disminuide -
de 88% en 1969 a 78% en 1971.Es ta situacién tiende a mejorar,al pener-
se en eperacién ampliacienes y nuevas instalacienes en les preximes a--
fies,

La im pertancia de pelimeres,especiaimente el politereftalate de -~
etileno,ha aumentade netablemente en les ultimes afies debide al fuerte-
incremente en la demanda de las fibras peliester,y a que el aumente en-
la capacidad de preducéién ne se ha efectuado eportunamente (cuadres I

y II).



CUADOR I,

ESTRUCTURA GLOBAL DEL CONSUMC DE FIBRAS ARTIFICIALES
Y SINTETICAS DE ORIGEN PETROQUIMICO Y SUS POLIMEROS

(Teneladas)

1968 - 1971

1968 1969 1970 1971
FIBRAS .
Produceién 38,372 L6,599 61,695 80,150
Impertacién 1,361 3,090 2,530 2,1hk
Exportacién 2,289 3,009 2,704 54371
Censume --

Aparente 37 Wk 16,680 61,521 76,923
POLIMEROCS i " 8.1 E
Preducecison 2k ,683 29,0 3 3
Impertacién 159 3’52é 9,682 15,1401
Expertacién ] © 0 0
Censume --

Aparente 25,142 32,907 48,223 68,110

CUADRO 1T,
PRE@YECCION DE LA ESTRUCTURA DE LAS FIBRAS BLANDAS
Afto Fibras Fibras Fibras
Naturales Celulésicas Sintéticas

1972 66.0 12.8 27.2

1976 18,7 10,2 b1 .1

1980 40,0 77 52.3

El eensume de fibras artificiales y sintéticas,crecera a i7.7% ---
anual en el periede 1972-1976 y a 14.1% en el periede 1976-1980.La es-~
tructura p er clasae de fibras muestra que la participacién de las -~

fibras peliester creceri mis dnimicamente que las demas (Tabla III cua

dre 1).
TABLA ITI
PROYECCION DE LA ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE FIBRAS SINTETICAS
(perciento)
Afo Fibras Fibras Fibras
Peliamidicas Peliester Aerflicas
1972 29.9 52.2 17.9
197% 21.9 62.2 159

1980 16.7 £9,4 13.7
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Dentro de las fibras sintéticas las que mds han tenido incre-
mento en el consumo son las fibras poliester como se muestrz en la
grafica 2

Los xilenos fueron cobrando importancia al particiaar cada vez
mis en la industria del vestido las fibras sintéticas,as{ en los =
Estados Unidos hasta 1947 los xilenos eran producidos a partir de-
la destilacién de hulla,pero las necesidades generadas por la se--
zunda guerra,comenzaron a ser producidos también a partir del pe--

tréleo como se muestra en la griafics 3
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ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE FIBRAS SINTETICAS,

(Porciento)
Afio Fibras Fibras Fibras
Foliamidicas Poliester Ac¥idtess
1960 72.C 25.5 2.%
1965 76.6 12.9 10.5
1969 £2.8 26.7 20.%
1970 L46.6 33.6 19.5
1971 3L L7.6 20.7

PKODUCCION DE XILENOS EN LOS ESTADOS UNIDOS,
(Miles de Toneladas)

Xilenos obtenides a partir

de la destilacidn de Hulla. Preduccien Total de Xilenos
1940...27.0 1940... £7.5
1941...29,L 1951 ... 99,8
1942, . .3k, 5 1942 ,..,188.9
19“‘?.-028.1 13‘4'3 coe 0908
$auL, 30l 19uL _,,188,2
1945.426.7 1945 11118509
19L6...27.2 1946 ,,.140.6
1947...26.5 1947 ,,.1238.3
1948...23.6 1948 ..4197.3
1949, ..k 5 1949 ,,.188.2
1950.. 434,58 1950 ...229.0
1951...36.3 1951 ,,.256.2
1952...32.2 1952 ,,.229,9
1953...32.7 1952 ,,.359.7
1a2ises33,6 1958 ., .386.9
1955..437.6 1055 ,, ,350.6
1956...38.1 1976 .,.L21.8
1957...38.5% 1057 ,,.109.1
197€...28.1 1958 .. .62%.9
19%9...0L,0 1950 ,,.82%,%
1960,..25.8 1960 ...907.2
1%1...%?,9 1961 ,..BFREL
1962., 24,7 192 ,,.879,3
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8
I17.. GENERALIDADES E IMPORTANCIA DEL ESTUDIO,

L_Debido a la creciente demanda de las fibras sintéticas de peliester
y nylon,ebtenidae a partir de les xilenes y =1 tenceno respectivamente-
y a que la preduccién de xilenes no cubre la demanda esperada,as{ ceme-
a la elevada preduccién de toluene en las fracclénes del patrédlee tales
como la refermacién catalftica de gaselinas y naftas,pirelisis de gaso-
linas y gasoil,se presenta &l siguiente estudie a nivel experimental de
planta pilote para la preduccién de xilenos y bencene a partir Ade tele-
ne,que ademas la reaccidén presenta unas cendiciones de eperacidén mds --
mederadas en comparacién cen la obtencidn de bencene por hidredealouilg
cién del teluene.

Siende el bencene una materia prima de gran impertancia,pues una --
vez hidregenade a ciclohexane,es una materfa prima para la preduccién -
de nylen 6 vi{a caprolactama,y para el nylon 66 via dcide adipice,y para
2]l peliestirene en la algquilacién del benceno para la ebtencién del ---
etilbencene,y pesteriermente el menemere del estirene,preductes que han
tenide un gran crecimiento en sm demangij

A partir de les xilenos,destacande de entre elles el paraxilene,---
p ues como polimere,cenfiere a las fibras unas caracteristicas mejeres
a la tercidn y a la tensien por fermar cadenas sintdcticas.El paraxiles
;; una vez oxidade a dcide tereftalice,censtituye junto con el etilen -
glicel una mater{a prima de gran impertancia para las fibras peliester-
y para 21 nylon TP cen la piperazina.Del metaxilene se obtiene el decide
iseftalice que tambien es materia prima para el peliester,y del ortexi-
leno,se obtiene el anhidride ftalice,materia prima tambien para las ---
fibras poliester y plastificantes,El incremente en la demanda de las fi

bras p eliester ha side aln mayor aue el de las fibras de nylon en los-



uitimos atcs.

Una de las caracteristicas fe esta reaccidn =s que la fraccidn de
xilenos a henceno puede ser ajustada de acuerdo a la iemanda,mediante
una adecuaaa selaccidn de las condiciores de resccidn,catallzador v -
reactantes,

Anteg de 19LC los xilenos sran producidos rrincipalmente z par‘ir
de la destilacidén del alouitrdn de hulla,y se utilizaban principalmen
te como solventes,mds tarde con las necersidades genersdas por la =s-.
gunda guerra de producir TNT fué necesaria la obtencidén de tolueno =n
gran cantidad,para lo cudl los hidrocarburos lineales y ciclicos satu
rados,fueron ciclizados los primeros,y posteriormente iunte con los -
segundos deshidrogenados por el proceso de re’srmacidn catalftics 6 -
de produccidén de aromiaticos,esto dfo comc resultado la producec!dn ‘e-
muchos alouilaromdticos,oue con excepcidr 3=l tolueno,jue sa utiliza-
ba para la produccidén de TNT,se adicicnaban s las gasolinas para au--
mentar su octanaje.Fosteriormente con el advenimiento del nvlor,~1 .-
btenceno cbré gran importancia,y mds tsrde los xilenos con el auge dea-
las fibras poliester,

En 19L5 los E.U. produjeron 121 millones “a galones ( LF@ millo--
nes de litros.) de xilenos,de los cuales mas del 90% provenian de pro
cesos de conversidén del petrdlao como se muestra en la gratica 2.

La produccidn de xilenocs esta efactuada por el reformado catal{--
tico de rafta virgen con alto contenido de hidrocarburos nafténicos.-
Los naf*ténos son deshidrogenados catzlf{‘icamente para producir los --
respectivos Fidrocarburos aromiaticos,nrue son separados de los comr'.es

ot

tos parafin

} e

cos v nafténicos ror extraccidn con solventes seleciivos.,
L= rroduccidn de xilenos en México dfo rrinciric en '96F obtenien

ormacidn catalftica ’e gasolinas en 1= veformaiora -=*3

{tica ETY (v nceno,tolueno,xilsnos) en Minatitlidn.segulda “e una ---
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extraceidn de aromsticos mediante solventes selectivos en la extrac
tora TDEX siendo el tolueno 1 compuesto aromatico Jue —is se procfu
ce durante el proceso de reformacidén comc se muestra en la egrdfica-
L,La separacion de xilenos se logra mediante el fraccionamiento de-
aromdtices,y finalmente superfraccionamiento para obtener los xile-

La grdafica 4 nos muestra la produccién de aromaticos en la ref-
formadora BTX,y la grafica S la produccidn de aromdtices en Mexico-
en la cudl se ve disminuida la catidad de tolueno producida,debido-
a la obtencidén de benceno a partir del tolueno por el proceso Hvd--
eal.lLa crifica 1 nos muestra la demanda esperada para los xilenos -
hasta el afio de 1980 considerando un incremento en la demanda "el -
10%.

La produccidn de xileanos por parte de Petrdleos Mexicanos,fue -
escasa durante los afios 1966 a 1970,debido a que se utilizaban prin
cipalmente como solventes,y se afladian a las gasolinas para incre--
mentar su octanaje,pero debido a el auge que han tenido las fibras-
poliester,cuya demanda se muestra en la grafica 1 ha sido necesario
incrementar la produccidén al grado gue estdn en vias de ppoyecto 3-
nuevas plantas en el complejo vetrooufmico de la Cangrejera en Vera
cruz.

FLANTAS EXISTENTES
Cap.Nom. Ton/a%o

0-Xileno 11,200 Minatitldn Ver.

P-Xileno Lo, rCe Cosoleacaoua Ter,
FLANTAS EN VIAS DE PRQOVECTO

M v P-¥ileno 311,00C Lz Cangrejera Ver.

LT

=
b}

0-Xileno W OO0 2 @encrefera .

F-Xileno 202 .000

: Cangrejera Ter

[
)
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PRODUCCION DE AROMATICOS EN LA REFORMADORA BTX,

(Toneladas)
Afio.
1970 1971 1972 1973 197k
Benceno 38896 39740 35858 L1740 38920

Tolueno 127217 127868 106234  1L0921 13559k

0-Xileno
P-Xileno 55757 58139 53906 63406 59605
M-X1leno
Arom.Pesados 35331 39804 L1779 52u48 L4977
Etil-Benceno 8880 9llq 8768 11796 11709

PRODUCCION DE AROMATICOS EN MEXICO,

(Teneladas)

Afio Bencene Toluene Xilenes Etil-Bencene
1965 30 580 64 950 30 00 3 099
}2?6 36 689 92 200 53 2Ll 6 L3k
1967 . 51 315 87 756 55 956 8 115
1968 79 €61 98 =95 6L 200 1 111
11232 81 928 96 99+ 60 192 12 497
1970 77433 88 779 F§ &1 13 854
Lt 74 637 92 91k 58 518 24 651
1972 =8 503 83 586 53 784 27 657
1973 81 951 100 707 63 282 30 LKL

1974 71 302, 100 430 6L 102 32 100
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Debido a la pran produccidén de tolueno en la reformacidn catalf-

tica,la cudl se muestra en la erdfica L aue se utiliza uina egran can
L3
tidad como solvente en la industrfa de las pirturas,que debtirfn a el-
,
encarecimiento da productos deribados del petrdlec esta siendo des--
plazado vor la fabricacidn de pinturas solubles en agua,esto hace --
~ie gm tencg 1na oran Aigponihilidan Aal tn’vonn rara sintetiz-or lo-
xilends,lo cudl evitarfa cue pars aumentar la produccidn de xilenos-

se tubiera nue incrementar la produccidn de nafta de carga a rsfor--

macidn,y tratar de incrementar la capacidad de la reformadora BTX.

III.- TERMODINAMICA DE LAS REACCIONES,
t/gomo siguiente paso en el estudio de la reaccidn de Desproper---

cionacidn del tolueno se deberan analizar las posibilidades de efec-
tuarse oqts ,as{ como la extencidn a la que puede llegar la reaccién ’
con diferentes condiciones de presidén y temperatura,al mismo tiempo-
se analizaran algunas de las reacciones en competencia mas factibles
para ello se hara un estudio termodinamico de estas reacciones,

La reaccidén de Besproporcidnacién se lleveo a cabo en una atmos--
fers de hidrdégeno por lo tanto las principales reacciones nue se pue
den presentar sonsla hidrogenacidén del tolueno,para producir metil--
cicluhexano,la hidrodealauilacién del tolueno para producir henceno-
y metano,ademas puede haber reacciones de pirolisis o desintegracidn
para producir parafinas,primero como reptarno y hrexano as{ sucesiva--
mente rasta la produccidén de metano.Finalmente se cosiderars la reacc
cién de descomposicidn de parafinas ligeras a2 carbdn e hidrceeno una

reaccion de gran importancia en las reacciones catzl{ticas. /
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ENERGIA LIBRE Y EQUILIBRIO QUIMICO,

LE? runcién energfa libre nos prevee d= una medida verdadera de -
la afinidad qufmica,para ciertas cendiclenes de presisn y temperatu-
ra .El cambie de energfa libre en una reaccién quimica puede ser de-
finide come A G=G(preductes)-G(reactantes).Cuande =1 cambio de ener-
gfa libre es cere,ne hay trabaje nete obtenible por cualquier camhio
0 reacddn a temperatura y presieén censtantes.El sistema se encuventra
en un estade de equilibrie.Cuande el cambie de e nergfa libre es pe-
sitive para una cierta reaccién,es necesarie efectuar trabaje nete -
sebre el sistema,para efectuar la reaccién de stra ferma ella ne se-
lleva a cabe.Cuande el cambie en energ{a libre es negative,ia reace#’
cién precede espontaneamente,con realizacion de trabaje nete.lLa extensi
tensién 6 cantidad de este trabaje que puede ser realizade,es cuante
mas se puede alejar 6 remever la reaccién de el ecuilibrie.Per esta-
razén -AG ha side llamada la fuerza metriz de la reaccién.De la de--
claracién de la ley de equilibrie,es evidente que esta fuerza cen---
ductera ,depende de la cencentracién de los reactantes y les preduc~--
tes,también depende especiflicamente de su censtitucidn cquimieca y de-
la temperatura y la pres{én,las cuales determinan la energia libre -
melar de les reactantes y los preductes.

Censiderese la reaccién generals
aA+bB+,..... g=====> rR+sS+...0.s
En el estade de referencia P=1atm. y la temperatura del sis-
tema.
Estado De Equilibrio.

P= presion del sistema
t= tem peratura del sistema.

Para el estade de equilibrio 4 G=0
Lstade de referencia AG:

Cambie de enargfa libre <a 13 reaccidns



16
A G-06°=(rGp+sGg+ +.o -2l -bGg~ ...) = (rGp+sGg+ .+ =aGj -bGa- ..:2/
En el equflibrie AG=0
-0C = r(Ge-Gg) + s(GeaGg) + ... -a(GG3) -v(Gg-G3) - ...
Si se tiene que §;= RT V\fi,siend0§ila fugacidad del ----
cem ponentei .
-4G° =rRT Md“/o +sR'rL~«f$/u PR -aRT\MfAS -bR"‘LV\f% b e
DendeQ;= 314_ la razon de la fugacidadjia la fugacidadff--

en el estade de rererenciag‘ zgs 1lamada la actividad Q.

TS S I S ¥

— YOS ~ A@/gr

g A/
xo8
Dende la relacién de las actividades de tedes les reacti-—

ves,elevadas a sus ceeficientes estequeometricos’es igual a K;la -

constante de equflibrie para la reaccieén.

g QZ .

" o eae
Kze NS

Donde QG:zeAcC\én = mef-fzooudos - DG; reactantss y B=censtante-~
general de les gases = 1.987 cal/grmol-"G
Para un sistema gaseese idealél{=:f9dende1{es la presién-~

parcial del cempenente i, per le tante.

P P§ .-
b
/(): /Fe T

KP=



17
Debido a aque la reac€ién de Dasprepercienacidn del teluene se ---
lleva a cabe en una atmesfera de hidregéne,las reaccienes mas imper--
tantes gque pueden llevarse a cabe sen @

Reaccién de hidregenacidn del anille arematice.
H
3

CH
& L é’] + 3, ——_}M B omE W R @

Reaccién de plrélisis de hidrocarbures na2ftenicos.

CH
@) M 3.;,SH‘,_ —> 7 g —-_-'-@

Reaccién de pirélisis de hidrecarbures parafinices.

CiHe + GhW, —> FCHy """ -- ©)

Reaccién de descempesicien de parafinas ligeras.

® hy ——> C+ 2Me ®

Reaccién de hidredealouilacién.

5 G O

Reaccienes de despreprcidnaeidn: ¢H

5

© z@‘:j“3 —> [O]+ @“3 - -©
CHy ' CHs

® z@ — O+ @Ch ----- @
CH3 tHy

@ 2@ - @ + @ _____
Co,

Enseguida se encuentran tabuladas las e ne rgfas libres de los

componentes de cada reaccidn.asf como la constante de eauilibri
const 0 3

diferentes temperaturas.



Temp.
9K

00
00
£00
600
700
800
,9¢0

Ts;p.

300
Le6
500
600
700
&00
300
1000

j f’ AG fa. A GRene.
kcal mol kcal/mal keal/mol keal/mol
29.27 0.000 6,79 -22.48

5.30 0.000 21,84 -13,46
1.70 0.000 37.50 .20
48,22 0,000 53,53 5 .21
55411 0.000 69.79 14,68
£1.98 0,000 86,15 24,17
7€.93 0,000 102.58  33.6%
be 71 C.Cls 119,03  B3,12
Reaccidn @ M\QH =3
NN 61j AGEr EE REAC
kcal/mol kecal/mol kcal/mel kcal/mol
6.79 0,000 -12.11 -91,.56
21.84 0,000 -10.07 -92,.33
37.50 0,000 - 7.85  _90.L%
53.53 0.000 -5.51 -92, 10
69.79 0.000 - 3.06 -91.,21
86.15 0,000 - 0.56 -90.07
102.58 0.000 1,99 -88.65
119.02 0.000 L,85  -86,97

CHs

Reaccidn O @/+ 3 H R ;‘3/\//\%3
<

— Fey

AG Reac.
RT

Reaccidn @ C; ‘G 1 GHL E _}z "

Temp.

o
=~

00
00
500
600
700
800
900
1 000

AGY INCY AC°La AG%enc.
kecal mol kecal mol kcal/mol keal/mol
2 .20 0,000 -12.11 -86.97
18.3% 0,000 -10.07 -88.84
35,132 0.000 - 7.8 £ _90.08
52,32 0.000 - 5.51 -90,.89
69.80  0.000 - 3,06 -91.22
€7.43 0.000 - 0.56 291.3%
105.19 0.000 1.99 -91.26

123.01 0.000 L, gs

-20,95

EXP "M%/ ¢
=K P

)
0235 x1;
0.2279x1 RIS
0.681 x1C
0. 1261x1o4
0,260 x10_
O. 2?1?x10
O 6687X10 q
ﬂfql{l/\

1l
1. 048

exp ‘AGOREA(/QT
=p

0.509 x10
0. 2803x10
0's 2‘76x10
0.3532x10,
0.2997x10°
0 h0h6x10
0.3672x10%
0.1010x10"

34

LS

QXP ~BG RS, ¢
=K+

64
Oe 2?86x10
0. 3k76x10
0.2361x10*°
0. 127'7x1c*‘,1
Dia 1027x1o5
0.9072x10%
0.1k kx1 0%}
0.7564x10"
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Reaccidn @ CHy s @ 4 4l
A I8 S5
Temp. AG%a aG" aGYs ACoea ACS @ XP ~486ecac/pt
°K  kcal/mol kcal mol yccal/rwol kcal/mol R'I‘ =K -+
300 -12.11  0.000 0.000 1211 20.31 0. 1segx1o
Loo -10.07 0.000 0.000 10.07 12.66 0.31hlx10 7
o0 - 7,85 0,000 0,000 7 .8r 7,00 n 'm(wﬂn
600 - 5.51  0.000 0.000 5,51 4,62 0.9835%1G*
700 - 3.06 0.C00 0.000 3.06 2.0 0.0110x10;
800 - 0.5  0.000 0.000 0.56 0.3% 0. 0703x10
900 1.99 0.000 0.000 - 1.99 TR 0.030kx103
1000 4 8 0,000 0.000 - 4,58 - 2.30 0.1002x10%
(:i-i3
[/Iieaccion @ + HZ_ ———> @ + CH
A B
Temp. AG e 4Gt e Agys ACeac. Q?‘P AGRasc/eT
s}rgp i kcé%. kdal keal kcal AGaszAc. =K »
mo% mol mol mol mol RT
300 29.27  0.00 31,06  -12.11  -10.32  -17.31 33 .03x10.
400 5,30 0.00 235,01 =~10,07 =10.36 -13.03 5.81x10}
500 50 0,00 39.2% - 7.85\07220,31  -20.Lk 78, <<x10
600 h8 .32 0.00 3.66 - 5,51 -10.17 - 8.53 50.6kx10]
700 \55.11  0.00 48.21 - 3.06 - 9.96 - 7.16 12. 88x1C*
800 61.98 0.00 2.8+ - 0.5 - 9,70 - 6.10 bk _67x10)
900 68.93 0.00 57.53 1,99 - 9,41 6 F,26 19, 28x1o
1000 75.91 0.00 62.27 .58 - 9,06 - k4,56 095.58x10° .
CH Clg
3 Hy
Reaccién @ 2 @ N @ X
A R S .
Temp. L\_(f A AG'fe .AG“J-S o peac o Q)_(P-AG raEAc/QT
°K éal kcal kcal kcal AG rgac =X 4‘9
mol mol mol mol RT N
aoo 29,27 31.06 29.33 1.8% 3. 0.04
00 5.30 35,01 37.89 2.30  2.80u 0.0553
500 1.70 39,2k LE,86 2.70 2.718 0.06¢
600 Lg.32 h3.66 6,10 3.12 2.61 0.073
700 55411 L8 .21 £5.5€ 3.55 2.552 0.0779
800 61.98 52,84 75412 k.00 2.516 0.0807
900 68.93  £7,83 8L 78 ASGLE 3,607 0.027
000 7591 62.27 9k 50 L os 2.191 0.0828



@ O]+ ~ |
Reaccidn (:) 19 e Aot li:ij\ﬁﬂ
A R g 2
, g AGT N ™ Sxe “beunc /et
Tepp zgacﬁ ﬁgﬁ kobl  keal N e
mol mol _ mol mo%ﬂ R%qc o 12§p
7 .06 20,10, 107 1 o166
88 32'§o %; 81 37.69 1.4 1,787 0.167
500 Li.70 3a.9Y LA 7= 0.8%  0.85¢ o.hgg
A T . 5 2.12  1.778  0.1689
382 sonae 3?:?? 6é;g§ 2.0 1,790 N.1€€2
800  61.98  ~55.11 75.29 2.90 1.8k  0.1613
900 68.93 61.98 8r .06 3.31 1851 0.1 ZW
1000 75.91 £8,93 9h.9o 3.77  1.897 0.1 om
Reaccién . @ — @ Q
Temp. AG}A BGSrL AGK NSy T .___AG Piac Q,)(? AG’OREAC/KT
°K kéal kcal keal kea 1 RT X p
mol mol mo mol
300 29.27 31,06 29.10 1.62 2.718 0.066
k00 35.30 35.01 37.69 2,10 2,6L2 0.0712
500 Lq1.70 éq.zh 46,73 2.57 2.587 0.0752
600 L8,.32 .66 56.06 3.08 2.583 0.075¢
700 5511 L&,21 65 .61 3.60 2.588 0.,07%4
800  61.98  €5.11 75,29 .17 2,623 0.072¢
900 68.93 61.98 85,06 L 73 2 .fLF 0.071C
1000 75.91 6E.93 94,90 5,235 2.693 0.0676

l Enseguida se enlistan les cambies de hentalpfa para cada reaceidn

a diferentes temperaturas.

Los datos de energfas libres y hentalpfas se ohtuvieron dsl

libro de Termodindmica Qufmica de Compuestos Orgdnicos de Danial
R. Stull. \
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s las reacciones

AH eeaccion™ M paco = b HpeeacT

Reaccién C)

Reaccién @

ngp

kcal
mol

CH,

Aﬁ;ﬁ‘b
~17.90
-18.63
_19-30
-19.90
-20.40
-20.82
-21.15
-21.40

Reqcci‘n (:)

Temp.
°K

300
Loo
500
600
700
800
900
10CO

AFY ogan
kedl

mcl

15 5h
-18.63
-19.30
-19,90
-20.40
-20.82
=29 .18
~21 .10

D eeact
kecal
mol
Ha T
0.000  11.97
0,000 13,32
0,000 15.76
0.000 19.15
0.000 28.36
0.000 28.22
C.000  13.65
O°ooo 39061

MCH + 5H2.." 7CH4

keal
mel
H®R  MCH
AH;}ﬂmcr
0.000 -36.99
0.000  -35.86
0.000 -33,00
0.000 =28.56
0.000 ~22.74
0.000 -15.79
0.000 = 787
0.000 9.11

C’Hm4-6HL —

AH:&AQQ
keal
mol
H CszHie
0.660 .htﬁgs
0.000 =47,70
0.000  -%19,98
0.000 -51,80
0,000 "53.18
0.000 _&h .20
0.000 -°L 88
0,000 -FR, 26

-1%0.69

7CH+
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CH, —> C +2H,
Temp. AH; daek AHY weaet AHeacc
°K keal keal keal keal
mol mol mol mol
c He CHa-
300 0,000 0 000  -17.90 -17.90
Loo 0.000 0.000 -18.63 -18.A3
500 0.000 0.000 -19.30 -19.20
600 0.000 0.000 -19,90 -19.90
700 0.000 0.000 -20.40 -20.40
800 0.000 0.000 -20.82 -20.82
900 ©.000 0.000 =21.1% =21415
1000 0.000 0,000 -21.40 -21.40
Lieaccién @ T+ H, —> g+ CH,
Temp. _ AH} pass bEY 7O
K kﬂﬂf PE® Kean kggl5¢“°1ca1 o
mol mol mol mol mol
'3 CH, T Ha.
00 19.83 -17.90 11,597 0.000 -10.02
00  20.93 -18.63 13.32 0.000 -10.09
500 22,90  -19.30 15.76  0.000 -10.19
600 25.60 -19.90 19.15% 0.N00 -10.29
700 28.91 -20.40 23.36 0.000 -10.37
8 00 32.73 -20.8@ 28.22 0.000 -10.37
900 6.96 -21.15 23.65 0.000 -10.3
1000 1.59 -21.40 39.61 0.000 -10.22
Reaccién @ 2T ——> ¢ + 0X
Q
T'e;_gp. AH{ paon AH} acart M rence
cal kcal kecal
mol m'clzl mol
OX
300 10?87 L ,56 23,9k 0L
Loo  20.93 6Lk 28 . €L 0.73
500 22.90 9.43 31.52 0.81
670 25,60 13,13 38.30 0:73
700 28.M 18.33 Le,72 0.52
800 12,72 23,98 6 LL 0.27
900 36,96 30.27 67.30 0.07
1000 Lq,r0 37.18 79,22 -0L%
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Reaccidn (] 2T —> ¢ + MX

Temp. kc%flij P?“’%cal Agcgcllkf A{;{cﬁf‘mc'

°K mol mel mel mel

") MX T

00 19.83 L1l 23.94 0.03

00 20.93 .78 26 .64 0.07
500 22.90 «51 31.52 -0.11
600 25.60 12.49 38.30 -0.21
700 28.71 17.31 16,72 -0.50
800 32.73 22.90 56 4L -0.81
900 36.36 29.17 67.30 “1+17
{000 44,59 33.02 79.22 -h 61

Reaccién A —>PF + PX

< A a R &
Temp. kcAan p‘wﬁtcal géa?‘“ Ag;ai“
‘K mol mol mol mel
'] PX T
300 19.83 4,31 23.90 0.20
L00 20.93 5.90 26,64 0.12
500 22.90 8.66 31.52 0.0
600 25.60 12.48 88.30 -0.22
700 28.91 1722 6.72 -0.59
800 32.73 22.75 56 L -0.96
900 36.96 28,98 67.30 -1136
1000 k.59 35.79 79.22 -1,

. Una vez ebtenide el cambfo de energfa libre de las reacciénes -
y las censtantes de e quilibrie para cada una de las reaceienes a -
diferentes temperaturas,se ealcularan las fraceiones de cada une de

los compsnentes de las reaccienes en el equilibrie,esto tisne ceme
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Reaceidn Ci) de Hidrogenacién del Teluene,
Mek

’P?‘x /PT

1.~ Se limitard la presién del sistema a 20 atmesferas.
“u, + P *pmcn= 20
2.- Se limitard la relacién de hidrdgene/teluene a 3.

fh=3 P
P = 20 =Pr = 3pr =20 - Lpy

Constante de equilibrio Ky =

dende Ky =20 -YPpr 20 -Y4e Q)
3 A
GpYPe 27 52

Cen les valeres de K4obten1dos,se encuentra la presién parcial

del teluene en el equilibrie,per tantees en la scuacién 1.
Temp K 300 400 500 | 600 | 700 | 800 900 1000
pr | 7.5x10| 0.0134/0.317[2.359|4.9 |%.998 [4.,9999 |5.0
4w |2.25x10] 0.0402|0,952|7.079|14.7 [14.99 | 1,999 |15,0

pwa |19.9997 | 19.946[18,73{10.56{0. |0.005 | 0.0000 | 0,0
X¢ |0.000379 0.0007|0,159}0.118/0.2L45|0.2499| 0.2493 | 0,25
Kw ]0.001125 0.0020/0.047|0.354{0,735|0.7498|0.7499 | 0,75
Xwu 10.999985 0.9970(0.937]0.528{0.02 |0.0002{0.0000 | 0,00

Pomattsion 199,85 | 99,73 93,65|52.82| 2.0 [0.024 | 0,0 0.0

o

3.~ Limitande el sistema a una presiém de 10 atmésferas.
P +Pr+ \"ma= 10
4.~ Limitande la relaciém de hidrdgeno/tokueno a 3/1

“Pu = 37
Puen = 10 ~pu = Pr= 10 - 3p; -P7= 10 - b p~
10 = L, 10 = %
donde Kp = K L o . S @

> +
(34:) Ps 27 %7
Con 1los valores de K.P obtenides,se ancuentra la presién parcial

A% “ativa ¥
4%L tolueno en el equilibrio,por tanteos en la ecuacién 2,
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Temp.] 300 Loo [3500 [600 | 700 800 1000
}'5 .35:10‘ 0.0113 J0.264 [2.28 | 2.493% |2.,4929 | g &
b f1.06x10 | 0.0339 [0.792 |6.81 | 7.4805 |7.ho08 | 7,5 |V
Aprcu 9299999 9.9548 B.94h4 [0,91 | 0.026 |0.0003 65000

%, [0.000 €.0011" |0,0264] 0.228 | 0,249k | 0,25 0.25

Ay [0.000 0.003% 10,0792 0.681 | 0.7480 0.75 0.75

FKiaca [1 « 000 0.9955 [0.8944{0,091 {0.0026 0,00 0.000

Yocs] 100 99.548 [89.h4 | 8.8 | 0.26 | 0,000/ 0.000

5.- Limitande el sistema a una presién de una atmosfera.

“Tat "kr" Prarn 1
6.- Limitande la relaeién hidrégene/teluene a 3/1.
Pt
Pe¥ 34~
tuek ™ T - —pr =1 - Loy
dendende la consEante de equilfibrio queda:
k_'z - Cj
; ry
27 A=

Cen los valeres dQ‘K1,obtenidos,se eneuentra la presién parcial

del teluene en el equilibrie,per tanteos en la ecuacién 3 .

Temp. | 300 ‘B00 500 | 600 700 800 (900 | 1000 |
°K

“pr |3.0x10° | 0.0063 0,128 0.2006 | 0.2%9999 |0.25 P.25 | 0.2%
“Pu 9.0x16%|0.0189 [0.384 | 0.7491 [0.749997 | 0.75 D.75 | 0.75
“uc [0.99998 | 0.9747 | 0,488 | 0.0013 | 0.000002 | 0,00 P.0O | 0.00
LS | 3.0x10 | 0.0063 |0.128| 0.2496 | 0,249999 | 0.25 D.25 | 0.2%
X4 |9,0x10 |0.0189 | 0.384| 0.7401| 0.749997 | 0.75 P.75 | 0.7%
Xuex [0,99998 { 0.9747 | 0,488 | 0,0013| 0,000002 | 0.00 ©.00 | 0.70
Gnvet- (99 998 | 97,48 |L8.8 | 0.128 | 0.00028 | 0.000 [0,000| 0.000
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La grafica 6 nos muestra la converaidén del tolueno a metil-cicle--
hexano a diferentes temperaturas,y presienes del sistema de 1,10 y 20
atmosferas,con una relacién de hidrégeno/teluene de 3/1.Se puede ver-en
:g la grafica que para temperaturas superiores a 600° K la cenversién
es practicamente cero,y que a temperaturas meneres de’400 °K la reac-

cién es sumamente favorecida.
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(—Reaccién @ T g — @ + CHa

1.- La presién no tiene efecte sebre el equili{brio,pues se tiene aue hay
cambio en melaridad AA.= 0 por 1o tantes
Kp=Kg = :lT' X1
[7] (ctal
CTI0H: ]

81 en la reaccidn se guardan las proporciones de[T] = [Hz] por le -

por lo tante KP =

tante,para la reaccién 5 con 1 mol de telueno y Y que reaccionan en el =
equilf{brio se tendras

(7] =(#)=[-v] ¥

L¢] ;[CH4,]= Y y poer le tante para la censtante de -

Y Y
equilfhrlo Rpom—iemy JEg stee oo .
9 G i (1 - Y)Z ¥ 1 -7 @

La concentracidn en el equil{brio para los reactivos y los produc--
tes se calculara dando valores a Y y comparandolos con la K1, para vna-

temperatura.

Temp.

°K 300 400 500 600 700 800 900 | 1000

Mols & 8.99@ 0.998%] 0.9999| 0.986[ 0.973 | 0.9%5| 0.9% | 0.907

Mals CHy | 0,9998 | 0.9985| 0.9999| 0.986| 0.973 | 0.945| 0.9% | 0.907
i -5

mds T | 0,0002 | 0.0015] 3.5x10| 0.014| 0.027 | 0.05| 0.06 | 0.093

-5
Mols H, [ 0.0002 | 0.0015| 3.5x10{ 0.014| 0,027 | 0.055| 0.06 | 0,093

Xg | 0.4999 | 0.4992] 0.4999| 0.193| 0.L865| 0,172 | 0.L7 | 0,153
Xcy | 04999 | 0.4992| 0.4999| 0.193| 0,1865| 0,172 | 0.47 | 0.L=3
Xy |0.0018 | 7.5x10| 1.8x10] 0.007 | 0.013¢| 0.027 | 0.03 |0.0u6
Ly, 9.0x1C | 7.5x10] 1.8x10] 0.007 | 0.0135| 0.027 | 0.03 |0.0u%

tWU;LSlougg-QBB 99.85 | 99.996| 97.2 | 9L .4 89,0 | €8.0 |81.%
(-]
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De la grafica 7 ,que nos muestra la desmetanizacién del tolueno -
a diferentes temperaturas,se puede observar que la reaccidn,tiene una
gran extencidn,o sea que por debaje de 500 °K 1la reaccién se afecta-
e n un 100%,per drriba de esta temperatura,la conversién disminuye --
pere en forma no muy cosiderable,pere nes muestra que e1-AG 2 estas

temperaturas es menor .

Las reacciones 2,3,h tienen una 54.sumamente grande,per le cual -

la cenvercidén es practicamente 100% en tede el rangoe de temperaturas -

analizadoll
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Termodindmica del Sistemas cHy

ciy @‘“s
Reaccidn @ 2 @ = @ *

CH.

3 ' 1
Reaccidn @ 2 @ —3 @ & @
¥ <H.
Reaccidn @ & @ — @ @j

cH
3
1.- La presién no tiene electo sobre el ecguilibrio.
K= ’w Q.
para un sistema gaseoso ideal Qs $:
Kp = "“" (P )
ts
por lo tanto para un sistema gaseeoso idealmK Ke
iz —-RT = GRT ; Kpz (RT) K
)
en el sistema se tiene que Ma:0 por lo tanto Ke: k“?[,xi
, [eliox)
para la reaccién 6 se tiene P [T]
MX
para la reaccidn 7 se tiene Ke =~EL]__[—E]‘
N \.T]
para la reaccién &8 se tiene mepﬂ

o
2.- Calculo de las concentraciones en el equilibrios
2T ————‘ ¢ % x
\-2X

-_7"___<
KP = U_ ZX)L

I+ 2 ke

La ecuacién &5 se utiliza para calcular las concentraciones en
el equilfbrio para las reacciones € , 7 , y 8 . Dando les valores res
pectivos de las constantes,las que son solamente afectadas per la tem

peratura.
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El tolueno total que se produsca por estas reacciones sera igual a -
la suma del tolueno que resulte de el calculo individual de cada reacciénsy
igualmente el benceno total en el sistema sera igual a el benceno preduci-
do por cada una de las reacciones.El ortoxileno,metaxileno y el paraxilene

seran los que se produscan en csda una de las reacciones individuales.

L

TSEE. 300 Loo 500 6 00 | 700 800 900 1000
Mols T 11,916 {1,880 |1.856 |1.839 |1.839 [1.840 | 1.8u6] 1,85

Mols B 10,542 | 0,560 | 0.572 | 0.578 | 0.580 | 0.578 | 0.575 | 0.572

Mals oX | 0,149 | 0,161 | 0,169 | 0,175 | 0.179 | 0.181 | 0.182 | 0.183
Mols MX | o ool

0.225 | 0,226 | 0,226 | 0,22k | 0,222 | 0,220| 0.218
MoAs PX 10,169 | 0,174 | 0,177 | 0.177 | 0.177 | 0.175 | 0.173| 0.171
*r 04639 | 0,630 | 0,619 | 0,613 | 0,613 | 0,613 | 0.615| 0,618
{ X2 |0.180| 0,190 0.191 | 0.192 | 0.193 | 0.193 | 0.192| €.191
Xox 10,050 0,054 | 0.056 | 0.058 | 0.060 | 0,060 | 0.060| 6,061
Xux 10,075 | 0.075 | 0.075 | 0,075 | 0.075 | 0.074 | 0.073| 0.073
Xex 10,056 0,058 | 0.059 | 0.059 | 0.059 | 0.058 | 0.058| 0.057

CONVERS oA
Y 136.0 | 38,0 | 38,2 | 38.7 | 38.6 | 38.6 | 38.4 | 38,2

La cenversion ha side definida ceme el cociente del teluene que ~--
reacciona dividida entre el teluene inicial por 100
mols tolueno inicial - mols tolueno final

Conversion = x 100
mols telueno inicial
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IV.- CONSIDERACIONES CINETICAS,

Como siguiente paso en el analisis de la reaccién del telueno,se ---
considerarian las reacciones en cempetencia.

En primer termine tenemes la reaccidén de hidregenacidén del teluene -
representada por la reaccién 1 para producir metil cieclohexane,la cdal -
es favorecida en o1 equilibrio por temperaturas bajas meneres de 327° C-
como se muestra en la grafica 6 .Aunque la censtante de equilibrie es --
considerablemente mener gque la unidad una significante cantidad de metil
ciclohexano por ejemplo se puede formar a 427 °C dentre de las cendicio
nes usuales de un a gran presién de hidregene requeridas en la reaccién,
El metilciclohexano puede sobrevivir en la reaccién,é bién puede sufrir-
una desintegracién fragmentandose en parafinas ligeras,como se ejemplifi
ca en la reaccidén § aunque ne necesariamente tedas a metane.

La necesidad de evitar la hidregenacidén del anille arematice,es la -
razen por la clal se utilizan temperaturas superiores a 350 °C annque -
no debén utilizarse temperaturas excesivamente elevadad,pues pueden oca-
cienar perdidas,debidas a rupturas directas del anille arematice.

El equilibrio es sumamente favorecide en tede el range de temperatu-

ras para la desintegracidén de hidrocarburos saturados come se ejempliifiez e

A
C2

ca en las reaccidnes 2 y 3 ,las cuales son unas reacciones sumamente ---
exotermicas que se llevan a cabe con gran rapidez,ya sea catalitica o -~
termicamente,aspscialmente con éompuestos pesades como el hexane.las pa-
rafinas ligeras como el etane o el prepane sufren fracturas a una veleci
dad muche menor y de dates cinetices se espera que predomine una reacci-
on de hidrodealquilacidén a pesar de que el equilibrie es ampliamente ---
favorecido hacia las reacciones de Bédtntegracidn hacia metane.

La reaccidn k representa 1la descompocicion de parafinas ligerags a ---

carben e hidregene,una reaccidn altamente indeseable en reaccidnes catald
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ticas,notese que a 1000°K con una presidén Ae 10 atmosferas de hidroeeno
y 20 atmosferas de presicn del metano,el metane es termodinamicamente -

inestable con respecte a la descempecicidén a carbon e hidrogeno,por anes
2 %
1”2' - 10 = 5 '
/ =
?0‘,4_ 20
La cdal o5 menor que la constante de eguilibrie 10.02 de la reaccién *.

Grandes cantidades de carbon,abaten las reacciones @atalfititisode aste-
tipe,y es pesible prevenir hasta cierte nunte este abatimiente con reei
circulacidn de hidregeno de alta pureza,teniendose una relacién hidre--
geno/metano alta a la salida del reactor,haciendo la descempocicion del
metane termodinamicamente imposible.

‘ Las consideraciones cineticas astan tambien involucradas’parﬂ aue -
una reaccidn termedinamicamente factible ne ocurra a una velecidad pro-
blematica,o al centrarie,para que una reaccién faverecida termodinami--
camente ne sea faverecida cineticamente.

iii-reaccién 5 de hidrodealguilzcidn del tolueno es tambien amplia--
mente favorecida termedinamicamente y la situacidn es apoyada practica-
mentes per el echo de que la resaccidn inversa no ocurre.

Esta reaccidén es de aplicacién industrial en la procduccidén de hen--
ceno,aunque tiene la primer desventaja aque el metane es uno del les ---
productes en mayor cantidad,y los deposites de carbon sebre el cataliza
fer son elevados.Las grandes cantidades de metano aque pueden ser utili-
zadas como combustible,requiere de tecnicas ceostesas para remover el me
tano de &1 hidrogene circulante,por lo tante gzrandes cantidades de hid=s
drdgeno son consumidas sn el proceso de dealquilacidén,finalmente an —--
procesos cataliticos las formaciones de carbon abaten fuertamente la --

actividad del catalizador.
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Siendo la resccidn de “ealoullacidn del tcluenc muy favorecida ter-
modinamicamente se haran aleunas consideracinnes cinetic=s encaminadas-
a encontrar diferiencias para favarecer cineticamente 1= reaccidén de --
desproporcionacidn y no as{ la de dealauilacisdn.

Como primer paso en este estudio,se analizaran 1la reaccidn de desl-
quilacidn para la cudl ha sido propuesto un mecanismo de radicales 1i--
bres por Swarc (3) ,el cudl propone que =1 pase determinante en 1a resg
cidén es la ruptura de un enlace @-H en o1 grupo alaguilico.

C H,CH, —> C;HSCHZ + H*
el cual es seguido pors
H* + CGHSCH3 — CCHSCH; + M5,
B+ T HSCH3 —> CcH, + CH;
- CH; + CH,CH, —> CH, + C HLH*
G Hr + CGHSCH3 —> C Hg+ C HCHX
H* + C HCH, —>» C/H¥ + CH,

Finalmente los radicales bencidicos son remobidos por dimerizacion

Este mecanisme fue propuesto para la hidrodealquilacién termica y-
para una reaccidn catalitica es de esperarse siga un mecanisme de radi
cales libres ya que la reaccidn es favorecida por capalizadores metali
cos,10s cuales promueven reacciones con un mecanismo de radicales li--
bees,aunque se utilizan catalizsdores con soporte icido por ser los m-
~ds comunes como metales soportados en altmina.Se ha encontrado -ue la
2dicién de un metal alcalino mejora la selectividad del catalizador,--
tambien la inclucidn de vapor de agua reduce efactivamente las reaccip
nes lateral-s.Se ha postulado que o1 vapor de agua es adsorbiio sobre-
la superficie del catalizador reducieno la fuerzs 4eé 1z acidez.La resc
accién de dealouilacién es, en <{ una reaccidn da “esintegracifn,as

Ny o
€50 gue se onbtienen rrandes cantidgdes 3as ﬁntafzij/
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Analisis c¢e la rmaccidn de Nesproporcionacisn.

Consid®rada en sus varias mndificaciones la reaccisn A= Zledel----
Crafts as al matodo mds importante para unir un srupo alouilo 2 un apk
nillo aromatico.La reacci’dn “e “asproporcionacién “el toluano as ampli
pliamente favorecida por este tipo de catalizadores dcifos que promue-
yen reaccionas de un mecanisme de 16n carbonio.los catalizadores nue -
se amplean para operaclionas en fasa liquids incluyen =1 A1 C1,9F, --=
HF-BF etc. Catalizadores soportados como silica-alumina son utilizados
en gen=ral para procesos en fase vapor,

Los procesos an los cue se utilizan catazlizadores en fese linuida-
son dificlles y costosos en su operacidn ya aque los principales proble
mas son debidos a su extrme reactividad de los haluros Ae Friedsl - -
Crafts,lo que origina una reducida selectividad v autodestruccién Jel-
catalizador a 1 reaccionar con la carga y los productos.la naturalezs
acida de estos catalizadores puscde también conducir a dificultades o--
peracionales debidas a la corrocidn “el rasactor v eguipo auxiliar.

Otra de las razones por las ocue se utilizan catalizadores 3cidos -
es la evidencia que han mostrado los catalizadores “e reformacidn "e -
poseer caracteristicas duales siendo catallizsdores principalmente "e -
platino soportades sobre alimina proveyendo el platino centros da ~es-
hidrogenacidén v la alimina centros de isomerizacién.Al inecluir azufra-
en la alimentacidén,la funcidn 3a dashidropenacién se va hahibida no --
as{ la isomerizacidén predominando en 1la reaccién los productos <= iso-
merizacidn.

Al mismo tismpo en reportes afactuados ds catalizadores Zs Aaspro-
porcionacion de metales soportados en 31Umina,se adiciona en la co----
rriente de alimentacidén o mediante un pretratamiento azufre,e1l cual --
inhite la dealquilacidn,aumentanio la selectividad del catalizador,

Dentro de los catalizadores en fase g2sa0s3a con propiedades dcidas

S® enciugntranp
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se encuentran los aluminosilicatos cristalines,as{ como las zeolitas.

En la reaccidén de desproporcionacidén los productos no son solo --
benceno,sino tambien xilenos y la razdn molar de =stos productos snn-
ajustables de acuerdo a la demanda,ssto es el resulfado de una bmena--
seleccidn del catalizador,las condiciones Ae operacidén,adecuada selac
cidén de 1la alimentacidn,como se muestra en h griafica 8 donde se pue-
de ver el equilibrio entre alguilbencenos v de acuerdoe a la eran Ais-
ponibilidad de alquilbencenos pesades,sera pnsible ajustar 1la razon -
benceno/xilenos de acuerdo a la demanda.

Una limitacidn de la reaccidédn de desproporcionacidn cdel tolueno -
egs que la convercidén en el equilibrio termedinamico del tolueneo,=s --
calculada es cercana a 39%,esto requiere mas recirculacién de tolueno
sinconvertir que la dealquilacién convencional del teoluano,auncue con
una adecuada seleccidén de la alimentacidn s posible aumentar la cen-

versién y disminuir el tamafio de la planta.

Tanp



R HH i Hy
H 3 it vt
HIL HHEH T
! i i i
1
i i
i iiga gt gt Ecchl et
HHHTT i
H m Hi 75T
G I HH HHRHES
! e i
t B T ? 2,08 o
HH THH : tavs 25T
Httes 7 is
380 1
f1 BT S St e n g : g
T : Hi
. :
m |8}

! H
s= ey | Grpasassy
T fRasass
i :
L T
5 b H 1 g+
5 1 H
e >
o yo b +41
=g 11 mes 1
£l 4 3
33 - 25 [+t a38e. 2%
Tt 3 353 35
< Sests . i3mi 4
Y T : e
i
Hithy : s H :
U EHRER T
+
T :
H t
P 8 ? 23
Pt a1 :
HH - 8! S 1
88225 H .
t -
e Eigiiaaciit nef
probelnt + 4t tHH
i iy
fgidsadg=siaay gl Hitl
- ¢ o é

f i H T
e

s asietant

HH

!




39
. 7.- SELECCINN DEL CATALIZADOR,

Dentro de los catalizadores cen prepieiades dcidas para precesos -

en fase gaseosa se encuentrantg
Catalizadores de Oxidos Metalices aisladeres (dcidos y bases).

En este prupe se integran los catalizaderes preparades con oxides-
metalicos estequeometricos,de gran utilidad en preceses de isemeriza--
clén,hidratacién,desintegracion etc.Estos compuestos carentes de elec-
trones libres dan lugar durante el proceso catalit{co a intermediaries
ionicos del tipo idn carbonio o carbanién.

Es$& totalmente demostmmda la presenciz de centros actives basiee
cos y dcidos en la superficie de estos sélides.De acuerde cen las i--
deas de Br¥nsted un dcido es una substancis capaz de ceder un proten-
mientras que una base es aquélla capaz de aceptarlo.Por otre lsdo,se-~
denominan dacidos Lewis a les donaderes de estos electrones.

En una sﬁperficie ionica,dende los iones pueden formar enlaces ae
coordin;dos,los cationes son centros decidos Lewis I y les aniones cen
tros basices Lewis II.Si los aniones contienen hidrégeno,este punede -
diseciarse funcionande el centro come un dcido Brénsted IIT.P8r etro-1
lado,el agua coordinada con centres dcides Lewis puede diseciarse,o--

riginando nueves centros Br3nsted IV.

IIgH,'Ho ' s IV &

\i/ o\l/o
N PN

El catalizador mds imporsénte de este grupo,es el fermade por --

5 ~

alumine ficperea (concentraciones As alredsder el 109) en una ma---

triz e s{lice.Este catalizador utilizado an los proceses de desinte
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gracidn de hidrocarburos,ss el de mavor volumen de emvleo en la indus-
tr{a oufmica.La estructura basica estd formad2 por 3tomos de silicio -
rodeados de cuatro bhxdgenod dispuestos en forma tetrahedricai;la inclu-
cidn de atomos de aluminio trivalentes que teman la estructurs A19,0--
riginan un excese de carga negativa en cada uno de estos grupos,oue --
puede ser neutralizada por un proton.Este H0 ,de gran movilidad,estd -
dispenible para generar les iones carbonio necesarios para que la des-

integracidén de hidrocarburos se lleve a afacto,

— 81 — — 81 — II
| | 5=
OH OH
' | 1 | 11 |
—8{—0 — Al —0 —351{ =»Si— 0 —A1——0 — S{ —
I l } I
v 0 0
— 81 - —si-—

Por otra parte,el tratamiento ce estos catalizadores a altas tem---
peraturas,originan perdidas de grupos hidroxilos formahBose dtomos de -
aluminio tricoordinados gue pueden actuar como centros dcides tipo ----
Lewis,

Los primeros catalizadores utilizados fueron unos aluminosilicatos-
amorfos naturales,denominados bentonitas,lzs cuales eran activadas pre-
viamente con tratamientc dcido.Postariormente,las bentonitas se fuaron-
substituyendo por catalizadores e silice -alimina,igualmente amor<os -
parc obtenidos sinteticamente.Es a partir 4= 196C,cuando hacen su ava--
ricion catalizadores basados en aluminosilicatos cristalinos,oue reci--

ben el nombrs de zeolitsas,
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Aldrminas.- Las aliminas en sus diversos tipos,fuegan un papel su
mamente importante en catdlisis,ya que pueden manifestar actividad -
catdlitica para la realizacidn de ciertas reacciones (deshidratacién,
isomerizacidén) en cuyo case deben considerarse como catalizadores --
mdsicos o bien pueden ser empleados como soportes de diversas snti--
dades activas (metales,oxidos metalicos,sales etc.).

Lz transformacidn de las diversas aluminas hidratadas en altimina
anhidra (A1,0;) es compleja.las altminas hidratadas plerden agua en-
un dominio de temperatura que cubre mids de 1000 *C,siguiendo vias de
deshidratacion oue ne han side tetalmente esclarecidadspero que dan-c
como producte final alimina anhidra,denomonada tambien X-aldmina -
(R = A1L03),1a cual se obtiene de secar una gel de hidroxide de alumi
nio perfectamente lavada con agua desmineratizada,a 600 °C durante -
12 horas en corriente de aire para obtener gama alimina (f - A1103),
poster{ormente de esta alimina,se trata a 1200 °C asimisme en corrie
nte de aire da lugar a la formacién de alfa-aldmina. .

Zeolitas.- Las zeolitas estdn cempuestas de tetrahedros de Si Qt
y AIO‘L enlazades en los vertices por fones oxigeno cempartides,fer-
mando redes ordenadas.La dispesicién especial de estos tetrahedros,-
origina estructuras polihedricas de tamafie y formas perfectamente, -~
definidasle cual sirve para la clasificacién de las zeolitas en di--
ferentes grupns.lLos tipos mas frecuentemente utilizades,sen los de--

nominados X y Y que presentan la composiciédn siguiente?
X) Naas(Aloz)Be (Sioz)w‘-26h HZO

Y) Nagg(R10,), (510,),,.26k H,0

Las cavidades estructurales de las redes cristalinas,pueden alo-

iar fonas o moléculas fe 2gua “e una gren movilidad,ce foruwa que per
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miten con cierta facilidad,realizar un intercambio lonico 6 una des--
hidratagién reversible .Esta particular estructura junto cen la polari
dad de sus superficies,y resistencia mecénica,son las causas princi--
pales que motivaron el intéres de utilizar las zeolitas cemo catalizs
dores.

En la actualidad,las zeolitas han desplazado con gran ventajas a -
los catalizadores cenvencionalss de silice-alimina y su utildzacién s

parece ser muy interesante en el desarrollo de nuevos procesos.
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VL -DESCRIPCION DEL EQUIPO PILOTO Y CONDICIGNES DE OPERACION,

Los catalizadores con propiedades acidas seleccionados para ser -
provados en la desproporcionacidén del tolueno fueron,alfa-alumina, --
gama alumina,zeolita-Xyzeolita-Y sobre los cuales se provaran las va-
riables de operacién que puedan afectar la velocidad de la reaccidn.-
Las variables a tratar sons

1).- Temperatura. Los incrementes de temperatura sen muy efectiwve
vos en aumentar la velocidad de la reaccién,paraz evitar una alta pre-
duccién de cicleparafinas,se trabaje a temperaturas superiores a 350-

°C donde el equilibrio para esta reaccién esta desplazade ha cia la-
izquierda (reaccién 1).La reaccidn de dealquilacién es faverecida en-
una gran proporcidén para estas temperaturas,pere esta reaccién se tra
tara de evitar por medie del catalizador.Finalmente no se experiments
ran temperaturas superiores a 600 °C pues eriginan bajes rendimientos
debido'a una excesiva hidrodesintegracidén y en algunes cases a desin-
tegracién termica en los precalentadores especialmente cuando se ha-
ce huso de un espacio velecidad bajo.

2) Espacio Velocidad.~ Frecuentemente el espacie velocidad es usa
do para controlar reacciones cataliticas,debide a que cuande tiene va
lores vajos aumenta la hidrodesintegracién (a temperatura censtante)-
y con valores altos,tiende a iphibir la hidroedeintgracién.En la mayes
ria de las experimentaciones de desproporcionacién de alguilaremati--
cos se reperatn espacios velecidad de 0.1 a 10 hfl,debido a las con--
diciones fisicas del reactor y de la bomba dosificadora que se utili-

-\
70,8 wtilizaron espacios velocidad de 0.5,1.0 y 1.5 hr .

3) Presidén .-Los limites superiores de presién estan limitados -
por los efactos requeridns de la temperatura en la hidrodesintegra--

1 8n Facd act ) T 3 1 4
cion ¢ cecintegracidn termica de las cargas.Una presion de operacién

S



44

baja reprime la hidrodesintegracién,e inhibe la reaccidn de hidroge-
nacién del tolueno hacia cicloparafinas,obteniendose rendimientos --
altes.Sin embargo,la deposicién de carbdén se incrementa debido a la-
baja presién parcial del hidrogeno.Las presiones que se experimentaz
ron son Satm.,10 atm., y 15 atm.,presiones superiores no se experi--
mentaren debido a que a 20 atm. se encontraban muchas fugas en el --
reactor y cen la temperatura de la chagueta de calentamiente se pren
dia 1 hidrdgene.

L4) Relacidén molar hidrdgens/toluene.-Cuande la presién parcial -
del hidregene es baja,generalmente se tiene una rapida desactivacién
del catalizader debido a la deposicidén de carbdn aque se incrementa.
Presiones parciales de hidrégeno altas tienden a incrementar 1la hi--
drogenacién y la hidredesintagracién as{ como a reducir la capa de -
carbdén que se forma sobre el catalizader.Ademas,otre problema que se
presenta en reacciones cataliticas a presién elevada es que el catali
lizador sufre una gran desactivacion debide a la adsercién selectiva
y condensacién de aromatices sebre la superficie del catslizador,for
mando un veneno temporal sebre la superficie dJel catalizador,esta sk
tuacién puede ser aliviada utilizande presiones parciales de hidro--
geno elevadas,ya que el hidrogeno reduce la presion parcial de los -
aromaticos en el vapor.Per la ley de Balton tenemes ques

T=The T(Y+Yy+ ete.)
donde ies la fraccidn 3el hidrogene y T la presidn total reduciendo-
as{ las fracciones en el vapor v por 1o tanto sus presionas parcia--

les.
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En la figura 1 se muestra el equipe pileto utilizade para avaluar
los catalizadores,el cudl consta de 1) bureta de carga de tolueno,?)-
bomba dosificadora de carga,3)reactor de acero inexidable,lt)condensa-
dor,%)separador liquido-gas,6)condensador separader liquide-gas.

El reactor era calentade mediante una chagueta de calentamiente -
de resistencias electricas,la temperatura se centrelaba mediante un -
termopar en el leche catalftice,el cudl mandaba la sefial a un contro-
lador de cerriente,la presidén en el reacter era centrelada mediante -
una valpula micrometrica a la salida del reacter,y registrada por un-
manometro en la parte superior del reactor.El preducte liquice se co-
lectaba en los separaderes y se drenaba cada hera,y el preducto de --
cada cuatre horas,era enviade a analizar par cromategrafia de sases -
El hidrégene que se alimentaba a la planta era medide mediante un ro-
tdmetro previamente calibrade para las presiones de trabajo de 5,10,-
y 15 {tmosferas de presién.El fluje de teluene era medide por dife---
rencia de alturas y con un cronometro,en la bureta de alimentacién y-
ajustado con la carrera de la bemba a el flujo requeride para la ope
racién.El lecho catalitice se encentraba a la mitad del reacter cuyas
dimenctiones eran de 1.5" de diametro interno y 50® de lengitud,y du--
rante todas las pruebas el leche catalftico fue de 50 ml.,se encontrg

ba sostenide por anilles Rashing y una malla de acero.
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VLT RESULTADOS EXPERIMENTALES,

Los catalizadores provades en la desprepercionacién del teluene -
fuerons
Alfa-Alvimina ,Gama-A1ldmina,Zeol{ta-X y finalmente Zeeolita-Y.

Las temperaturas provadas fuerens
400 €,500 C,y 600 C.

Los eépacios velocidad utildzados fueront
0«5 hr-1,1,0 hr-1,y 1.5 hr-1 por le tanteo para un velumen de ca?ali-
zador de 50 ml.,enrrespenden unes flujos de teluens de 25 ml/hr, ---
50ml/hr,y 75 ml/hr respectivamente. '

La s presienes utilizadas fueren; 5 atm.;10 atm.,y 15 atm,

Las relaciones molares de hidrégene a telueno fueren de 5/1,10/1
y 15/1,por le tante les flujes de hidregene a 585 mm Hg de presién -
fueron des

1,) Para un espacio velocidad=0.5 hr-i,fluje de toluene=25ml/hr

g
flujo molar de tolueno= 2o xl X Dy r/ml 0.2147 mels/hr
92 gr/grmol

Relacién hidrégene/toluene en mol=5/1jper le tantet
0.214%7 mols/hr x 5 = 1.673 mols de hidrégeno/hr.

Ny 1 K mm Hg 1 hr =
073 mols de H /hrx22.h4 1ts/mol x _%%7 x ;ﬁg—ﬁ‘-m e D win

= 0.56 1ts/min de hidrégeno.
para una realacién de 10/1 en mel de hidrdgene a telueno.
flujo de hidrégeno= 1.12 1lts/min.
para una relacién de 15/1 en mol de hidregene a tolueno.
flujo de hidrégeno= 1.68 1lts/min.
g) Para un espacie velocidad=1.0 hr-1,flujo de tolueno=50ml/hr.
para una relacién de 5/1 en mol de hidrégeno a telueno.
flujo de hidrdégeno= 1.12 1lts/min.

para una relacién ce 10/1 de hidrdgeno a tolueno en mol.

flujo de hidrégeno= 2.23 1ts/min.
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para una relacién de 15/1 en mol de hidrdgeno a tolueno.
flujo de hidrégeno= 3.85 lts/min.
3) Para un espacio velocidad de 1.5 hr-1,flujo de tolueno= 7% ml/hr.

para una relacién de 5/1 en mol de hidrégeno a tolueno.
flujo de hidrégeno= 1.68 1ts/min.

para una relacidén de 10/1 en mol de hidrdgeno a tolueno.
flujo de hidrégeno= 3.35 1lts/min.

para una relacién de 15/1 en mol de hidrégene a tolueno.
flujo de hidrdgeno= .03 1lts/min.

Estos flujos de hidrogeno eran regulados mediante una valvula mie
crome§rica y medidos por un retametro previamente calibrade para las-
presiones de trabajo de 5atm,10 atm y 15 atm.

Una vez cargade el catalizador,recibfa un tratamiente perevie a 1la
operacién de 5 hrs de fluje de hidrdgeno a las cendiciones de opera--
cién y una temperatura de 425 °C una vez transcurridas las 5 hrs.,se-
mantenfa el flujo de hidrégene y se fijaba la yemperatura de operaei-
cién y una vez alcanzada esta se comenzaba a circular el toluene.Bada
dos horas se efectuaba un balance para determinar el rendimiente,el -
cudl quedo definido como.

Rendimiento=(peso 1{quide de entrada - peso lfquido de salida)100

Las muestras se mandaban a analizar cada 4 hrs,la planta operaba-

24 hgeas dlazf{amente,y para cada cenvinacidén de variables 6 prueba --
se efectuaron nueve muestreos minimos.El mimero de pruebas para cada-
catalizador fué de 27,ya que se encontro gue la presién y la relacién
hidrdégeno/toluene no tenian una influencia positiva en la despropor--
cionacién.

Los analisis cromategraficos eran entregados en 9 en peso en la -
miestra v los balances se efectuaron como se eijemplifica a continua--

cién.
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En primer termino se definiran los siguientes parametress

2x moles producidas de Xilenos. 100
moles de toluene inicial.

% Desproporcionacidn=

% Dealquilacién =.Ioles de benceno producido - meles de Xilemes, ,q

moles de toluene inicial.

% Desintegracién= moles de telueno iniciales - moles recuperadas 100
moles de teoluene inicial.

% Hidregenacién= moles de %&!C;H‘,QEL,C‘; Fha.

x100

moles de teluene inicial.

En la Hidregenacién del toluene,no fue pesible cuantear bien ea-
da uno-de les compuestes hidregenades que se predueian,ya que muchas
veces se producfan en pequefias cantidades,repertandese algunas veces
"rastros" de estos cempuestes comoc son el metileiclehexzne,heptane,-
ciclehexane y hexano.El pese molecular que se censidere fue ol del -
metil ciclehexano.

Ejemplo.

CATALIZADOR ALUMINA GAMA,

Condicioness Espacio velocidad=0.5 hr-1,temperatura=00°C,Presién
= 5 atm,
Balance de 4 hrs,
100 ml de toluene alimentade=79 grs. de telueno = 0.86 meles de -
tolueno alimentade.
Rendimiente = 97.8% “
grs. de ligquide recuperado = 79 grsx0.978= 77.26
Cromatograms % vase
Behceno: ., s sess2103 Xilenos

ceesneeall,2

Tolieng « wews bR, 7 Saturades....... 8,3
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moles de Benceno = 77.2 6 x 0.231 ¢ 92 grs/prmol = 0.179
moles de Xilenos = 77.26 ¥ 0.112 & 106 grs/ermol = 0,082
moles de 8aturados = 77.26 x 0.083 s 9§ grs/prmol = 0.0AF

moles de Tolueno = 77.26 x 0.587 & 92 grs/grmol

"n

0.51

moles totales de muestra ...= 0.83%

0.86 - 0.83°
% Desintegracidn = —eeecoocooaso- x 100 = 2,82
0.86
0.179 - 0.082
% Dealdﬂilacién T o x 100 = 11.3?
0.86
i 2 x 0.082
# Desproporcionacién = Z_ - _.___ x 100 = 18.90
0.86
0.065
% Hidrogenacldn = —-me-eoen % 100 = 7.60
0.86

Conversién Total ...... = 40,6k %

De las nueve muestras por prueba se saco un promedio de
Desintegracién,Dealquilacién,Desproporcionacion e Hidrogena
c¢idn los cuales estan resumidos para c2da catalizador en las
tablas IV,V,VIyVII.

Los resultados se encuentran resumidos para la Alfa-Alu-
mina en la tabla IV y en las griaficas 9,10 y 11 para la Gama
- Alumina en 1a tabla V y en las graficss 12,13 v 14 para 1a
Zeolita-X en la tabla VI y en las crdficas 1K 16 y 17, y fi-
nalmente para la Zeolita-V en la tadla VIT v en las graficas

18,19 y 20.
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TABLA T¥

CATALIZADOR ALUMINA-ALFA,

Espacio Velocidad=0.5hr-1,Presidn=Fatm.

Rel.H /T

tempsC %00
%mol.

Deala. 5.6

Desprop. '4.8
Hidrog. -

Desint.

Conv.Tot.33.5

13.1

wn 10/1

500 600 %00 500 600

4,2 2.9 6.3 5.1 4.2

22.8 30.6 1,1 23,2 29.8
-- =2 6.8 L.,3 2.9

21.6 27.6 13.6 24,2 30.1

L8.6 61.1 40.8 56.8 67.0

Espacio Velocidad=0.5hr-1,Relacién H,/T=5/1.

Presién

temp.°C 400
Fmol.

Dealq. 5.6

Desprop. 1L,8

Hidrog.‘ —
Desint. 13,1
Conv.Tot.33.5
Esp.Vel.
temp:C L4oQ
%mol.
Dealq. 56

Desprop. 14,8
Hidrog. -
Desint. 13.1

Conv.Tot.33.5

26" 60 koo RS
L2 2.9 2B 66X
22.8 30.6 12,3 24,2
-- -- 3.8 2.1
21.6 27.6 15.2 23.5
48.6 61,1  38.7 56.2

0.5hr-1 1.0hr-1
500 600 400 500
L2 2.9 5.9 L.6
22.8  30.6 6.9 14,5
21.6 27.6 11.8 19.6
LE,6  61.1 oL, 6 38,7

600

5e2

30.8

1.0

29.6
66.6

600

2.2
4.8
26.7

R3.7

Presién=5atm.,Relacién H,/T=5/1 mel.

18/
400 500 600
5eB L.3 3.1
12.8 20.7 28.2
7.2 6.3 L,2
15,3  28.6 33.6
4.1 59,9 69,1
15atm,
400 500 600
8.3 6.9 61
13.k  23.3 30.0
4,5 2.8 1.5
16.8 27.2 3i.9
43,0 60.2 69.5
1.5hr-1
400 500 600
5.0 3.9 3.3
4.8 10,1 15,2
9.6 18,2 23,1
19, 32,2 1.6
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Rel.H /T
temp.’C
mol

Dealq.

Desprop. 18,0

Hidrog.

Desint.

Conv.Tot.

Presidén
temp.°C
%mol
Dealq.
Desprop.
Hidrog.

Desint.

Conv.Tot.

Esp.Vel.

temp.’C
%mol

Dpalq .

Desprop.

Conv.Tot

54
Tabla L

CATALIZADOR ALUMINA-GAMA,

Espacio Velocidad=C.5hr-1,Presidn=Fatm,

400

14,7

7.?

2.2
Lok

£/1mol 10/1mol 15/1mol
5C0 600 100 500 600 LB0 =00
L6 2.7 12,2 3k 6.1 11,2 L3
30,5  31.5 17.3 30.2 .32.0 17.1 30.6
- - 10.3 8.L 6.3 2.8 8.2
5.0 13.6 3.0 241 8.3 8.6 5.8
40,1 47.8 W.8 Lk, s2,7 LE,7 LE,9

Espacio Velocidad=0.5hr-1 ,Redaé¢fdn HyAT=5/1mol.

k0o

14,7
18.0
T&
2.2
L2 4

400

4.7

18.0

2.2

Lo L

Satm. 10atm. 15atm.
500 600 Loo 500 600 L0o £00
L.A 247 1163 51 108 10,3 5.3
30.5 31,5 17.8  29.2 30,5 17.6 29,0
= - 1265 8.k 746 15.3 11.2
500 13.6 8.‘5 9.5 1801 8.6 10.3
Lo.1 47,8 50,1 52,2 66.7 51.8 F6.3
Presién=5atm.,Relacién H./T=5/1 mol.
0.5hr-1 1.0hr-1 1.5hr-1
500 600 L00 500 600 Loo 00
L6 2.7 9.8 1.3 - - e
30,5 3.5 10.2 22.4 24.5 5.3 1k,0
5.0 13.6 - 1.6 L.7 - --
Lo,1 L7,8 20,0 25,0 29,2 .3 1L ,0

500

10.9

31.9
8.%
12.3

63.F

600

14,1
29,8

9.3
18.4

7,6

(00
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TABLA NI

57

CATALIZADOR ZEOLITA-X.

Espacio Velocidad=Q.5hr-1,Presién=Fatm.

Rel.E /T £/1mol

temp.’C  LOO 500 600
Zmol

Deala. 19,8 10.F 5.2
Desprop. 9,2 15,3 18,4
Hidrog. 5.8 3.1 2.6
Desint. 12,7 14,3 21.4
Conv.Tot.y7.5  L3,8 L7.6

L00

21.6
8.9
7.6

15.0

53.3

10/1mol

500

16.7
15,1

k.2
17.3
53.3

600

1.2
18.2

3.8
18.6
51.8

400

22.7
9.0

11.2

17.5
60k

15/1mel
500

17.8
15.6

7.3
19.7
60,4

Espacie Velocidad=0.5hr-1,Relacidén H,/T=5/1 mol.

Presidn catm.

temp.°C 40O 500 600
Zmol

Dealg. 19.8 10.6 B2
Desprop. 9,2 15.3 18.4
Hidrog: 5.8 3l 26
Desint. 12,7 14,3  21.4
Conv.Tot.L7,5 43,8 L7.6

400

22.2
9.0
8.6

8.4

LE.3

10atm.

500

176
14,8

®,7
10.1
18,2

600

12.8
18.2

L6
13.6
k9,2

Presién=5atm.,Relaeidén Hp/T=5/1

Esp.Vel. 0.5hr-1
temp.°C L0O 500 600
% mol

Dealgq. 19.8 10.6 Fed
Desprop. 9,2 15,3 184
Hidrog. £.8 3.1 2.6

Desint. 42,7 14,3 214

Conv.Tot.h7 .5  L3,8 7.6

400

14,2
7.8
10.1

31.7

1.0hr-1

500

601“
12.6

11.8

30.8

600

3.2
15.8

400

k4.6
8.7
13.9
8.6
55.8

mol.

400

748
h,0
£.6
18.¢

15atm

1500

19.3
14,9

9.2
1142
4.5

1.5hr-1
500

600

12.9
18.1

5.6
21.2
€8.8

600

14,2
12,9

7.3
14,0
53.2

1.8
22.9
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Rel.H /T

temp.°C 40O
Fmol

Dealq. 8.7

Desprop. 12,7

CATALIZADOR

5/1mol
500
8.5
e BV
2.6
13.8
LA L

Tprpa NI 60

600

?

(O8)

26.6
1.7
15.6

£1.2

ZEOLITA-V,

L0oo

8.6
12.6
3.8
13.2
38.2

10/1mol
500
8.4
204
b
14,5
L6.7

“00

Espacio Velocidad=(.5hr-1 ,Presidén=Fatm.

Loo

L,2
1.8
8.2
15,1

339.3

15/1mol
500
4,0
19.3
7.9

17.2
L8,k

Espacio Velocidad=0.5hr-1,Relacién H,/T=5/1 mol.

Hidrog. 3.1
Desint. 12,0
Conv.Tot.37,F
Presién

temp.°C Lo
#mol

Dealq. 8.0
Desprop. 13,7
BedFoE, 3.1
canm™ . 10 -

Desint. 12.0

Conv.Tot.37.¢

Esp.Vel,

temp.°’C L00
» mol

Dezlqg. 8:7

Daestrop. 13,7

Hidrog.

3.1

'Conv.Tot.3v_F

12.0

Fatm.
500
85
24 +5
2.6
13.8
Lek

600

73
26.6
1 o7
19.6

51.2

L00

8.5
12.6
£.3
12.7

39.1

10atm.,
500
5.2
21.2
6.1
1.3
L5.8

600

2.2
26.3

6.9
16.0
F1.b

400

8.6

14,0

£:2
12.8
L0.6

15atm.
500
Reb
29 .8
6.2

-
(a
.

O

Y g
(00)
.

n

Presidén=5atm.,Relacién Hp/T=5/1 mol.

0.5hr-1

500

€00

L0o

10.1

26,2

1.Chr-1

500

6.0

16.L

11«7

.1

600

L,9

21.2

Lo

1,.5hr=1

500

3.2
24,2

20.6
5.3
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VIIL CONCLUCIONES., _
De los resultades obtenidos se puede concluir que la presién no --
tiene influencia en 1a Desproporcionacién,como se miestra en las -
graficas 9,10 J12.,12 J15,1; ,18 y19 ,en cambio si aumenta la hidrogena
cidén y la desintecracidn.

También se puede ver en dichas grificas que la relacién hifr4.
geno/tolueno no tierne influencia en la reaccidn de desproporciona~
cidn,en cambie aumenta la hidrogenacién y la desintegrachon tambi-
en,

La temperatura en cambio s{ tiene una gran influencia en la --
desproporcionacidn,va que esta aumenta al aumentar la temperatura,
pero simultaneamente aunenta la desintegracién y la dealouilacidn-
disminuye.

En le que respecta a la reaccién de Hidregenacidén,esta se pres
senta en muy baja proporcién vy solamente a bajas temperaturas,prin
cipalmente con las Zeolitas.

El espacio velocidad tiene una gran influencia en las reacciones
aunque a mayores espacio velocidad se reduce la convercidn,en al-
gunos casos se mejora la selectividad.

De les datos de la tablaYllse puede observar gue el mejor catgli-
zador de entre los catalizadores probados es la aldmina -gama que
para espacios velocidad elevades no mostro reacciones laterales.

En la alimina-alfa se observa una gran desintegractén probab-

blemente debida a precalentamientos con el empacue.



esp.vel.
temp. C
% mol
Dealq.
Desp.
Hidrog.
Desint.

e sp.vel,
temp. C
% mol

Dealq.
Despe.
Hidreg.
Desint.

esp.vel.
temp. C
% mel
Dealg.
Desp.
Hidreg.
Desint.

490

16.7

L
0

39.1

400

3\"’-6
Lok

51

100

11,6
19.3
12 o2
26.7

64
TABLA VIL

ALUMINA-ALFA
0.5 hr-1
500 600 400

8.6 4.7 23,9
46,9 50.0 28.0
0 0 0
B b et k7,9
ALUMINA -GAMA

0.5 hral
500 600 400

1.4 5.6 49.0
76.0 65.9 51.0
0 e 0
12.4 284 0O
ZEOLITA-X
0.5 hr-i
00 600 400

24,2 10.9 Lh.7
36.0 38.6 23.3
7.1 0 0
32,6 4.9 31,8

1.0 hr-1
E00 600

1.8 k.1
37.5 k6,1

0 0
50.6 49.7

1,0 hr-1
500 600

a2
88.4 83.9
0 o)
6.4 16,0

1.0 hral
00 600

20.7 10.0
40,9 49.8
0 0

38.6 40,0

4co 500 600

25.7 12.1 7.9
4.7 31.3 36.5

b4 R6.€ 5%,K

400 500 600

0 0 0
0
100 100 100
(o] 0 ¢
(0] 0 0
1 . 5 hr-1

400 500 600

41,9 16.5 6.°
22.5 L34 11,9
0 0 0
35, 0.0 51.%
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TABLATIL.  (contimuacién)

ZEOLITA-Y

e sp.vel, 0.5 hr-i 1.0 hr-1 1.5 hr-1
temp. € 400 500 600 WOO 500 600 400 00 600

% mol
Dealq. 23.2 18.3 14,2 24,0 17.5 11.1 22,5 15.1 6.k
Desp. 33.86 46.3 51.9 37.4 48,0 L4B.1 36.5 L6.,2 LWL,0
Hidrog. 8.2 5.6 3.3 0 0 0 0 0 0

Desint. 32.0 29.7 30.% 38.5 34.3 40.6 H1.0 37.9 32.8
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