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INTRODUCCION

Los procesos de alquilacion de Benceno con olefinas han sido empleados en forma
intensiva por la industria, encontrandose entre sus usos principales la produccién de etil-
benceno para la obtencion de estireno, la producciéon de isopropil-benceno (cumeno) como
intermediario para la produccion de hidroperoxido de cumeno, ¢l cual a su vez es utilizado en la
produccion de fenol y acetona y la alquilacion con olefinas de cadenas largas para producir
agentes tensoactivos (1.

Estos procesos se llevan a cabo en sistemas cataliticos homogéneos y heterogéneos de
caracter acido. siendo los catalizadores mas comunes el H,SO,, el HF, ¢l H;PO, sopornado y

IEstos catalizadores ofrecen altas conversiones con buenas selectividades, pero tienen

zeolita

como inconvenientes el requerir reactivos de alta pureza, para evitar reacciones secundarias, asi
como tambi¢n la generacion de residuos contaminantes peligrosos y ¢l presentar dificultades en
Su manejo

En la actualidad uno de los problemas mas serios a I0s que se enfrentan a industria y la
sociedad en general ¢s la contaminacion ambiental, €ste se manifiesta en muchas formas,
presentado todas ellas causas y consecuencias diferentes Una de sus manifestaciones. tal vez la
mas grave, es la contaminacién del aire en las grandes urbes, la causa principal de ésta es el uso
intensivo de vehiculos automotores y d¢ equipos en general que utilizan la energia de la
combustion de energéticos provenientes del petroleo, las cmisiones producidas por ésta
combustion contienen compuestos de plomo, nitrogeno, aromaticos y de azufre. Los cuales

tienen caracteristicas consideradas perjudiciales para el desarrollo de los seres vivos



Dentro de todos estos compuestos emitidos se encuentra el Benceno, el cual no se
consume en su totalidad durante la combustion y se manifiesta como una de las sustancias mas
peligrosas por las caracteristicas cancerigenas que presenta aun a bajas concentraciones a3y

Se reponan datos que la concentracion de Benceno en las gasolinas producidas en
Nexico correspondian en el afio de 1994 entre un 3% y un 6% del volumen total de la
produccion), siendo que los miveles permitidos por las nuevas reglamentaciones en los paises
desarroliados solo permiten ¢l 125 total en las gasolinasy). actualmente las gasolinas de Pemex
contienen aproximadamente un 2% en volumen de Bencenoas, 1o cual aun se encuentra por
encima de las especificaciones mencionadas

Una alternativa de solucion que actuaimente se planteaz en ¢l mundo y en México para
este problema es la reformulacion de las gasolinas Este programa comprende varios aspectos,
entre los cuales se cuenta con la reduccion de Benceno y VOCs, asi como ¢l uso de
compuestos oxigenados, con la saivedad de que estos cambios no deben afectar los dos
principales parametros de calidad de las gasolinas que son: el namero de octano y presion de
vapor Reid (RVP), asi como tampoco el funcionamiento de cl parque vehicular ya existente.

Existen varias propucstas para lograr la meta de disminucion del B . las cuales

van desde procesos fisicos, coma la extraccion de los cortes de Benceno de las plantas
productoras de gasolina reformada; hasta la sustitucion de este mismo Benceno por una
sustancia de menor peligrosidad, mediante una reaccion gquimica

Una propuesta viable para la reduccion de los niveles de benceno en la gaslina

producida en el caso particular de la refincria de Sal G j

o en Méxi es la

alquilacién del Benceno que se produce en la planta reformadora, con el propileno proveniente




de las planas de FCC. Esta reaccién produce Cumeno, sustancia menos nociva que el Benceno,

1a cual favorece el octanaje de las gasolinas, su presion de vapor Reid, ademas de que aumenta

del volumen final de la prod ion de gasoli y no disminuye 1a produccion de hidrogeno en

1a refineria.

Considerando las premisas descritas anteriormente, el siguiente trabajo. el cual se
encuentra deatro de un proyecto de reformulacion de las gasolinas que se lleva a cabo en la
Unidad de Estudios de Posgrado de 1a Facultad de Quimica, propone ¢l uso de una resina de
intercambio idnico como catalizador para la reaccion de alguilacion de Benceno con propileno
El uso de esta resinz ofrece las posibilidades de tratar una corriente con bajas concentraciones
de Benceno, al no interactuar con los otros compuestos de una mezcla de refinacion, ademas
las ventajas Que ofrece el empleo de catalizadores solidos en sistemas heterogéneos de
reaccion

Los objetivos que persigue el siguiente trabajo es ¢l estudio experimental de la actividad
de la resinas de intercambio idnico acidas como catalizadores para la reaccion de alquilacion ya
mencionada, 1a evaluacion de los efectos de las distintas condiciones de reaccion en intervalos
determinados. los efectos de la relacion de concentraciones de reactivos y catalizador, Ia
propuesta de un modelo cinético del avance de la reaccion, y si es posible aplicar este modelo

en la simulacion de un proceso suceptible de aplicarse industrialmente.



CAPITULO 1.

ANTECEDENTES Y BASES TEORICAS.

PROCESOS DE ALQUILACION DE COMPUESTOS AROMATICOS,

Dentro de la industria petroquimica las reacciones de alquilacion de compuestos
aromaticos tienen un papel preponderante. al scr ulilizadas como precursoras de varios
productos de consumo como detergentes vy desinfectantes

Los catalizadores utilizados para estas reacciones son de caracier acido, siendo atiles
los dos tipos de acidez (Bronsted y Lewis. Tabla No 1 1) La mayor utilidad de unos u otros se

establece de acuerdo a las caracteristicas de los alquilantes y {os compuestos aromaticos por

alquilar.
Catalizador Tipo de acidez
AICL,, AlBr, Lewis
C), HF, H:SO., Amberlite IR 112 Bronsted
H:PO4-Si0: , BF-ALO, Bronsted/L ewis

Tabia ~o.1 1

ALQUILACION DE BENCENO.

Una de las principales apli i de las r i de alquilacién de cor

P

aromaticos es la alquilacion de Benceno con olefinas

El mecanismo de reaccion  de estas alquilaciones consiste en la activacion de la olefina
por parte del catalizador, formando un carbocauon secundario con la molécula de propileno
llevandose a cabo en forma posterior una sustitucion electrofilica de un hidrégeno aromatico
por parte de éste

El i de esta alquilaciéon con acidos de tipo Bronsted se muestra en la

figura 1.1
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Figura 1 1

Este mecanismo se lleva a cabo mediante 1a desestabilizacion del anillo aromatico, lo
que hace que éste pierda un hidrogeno

El grado de sustitucion de un anitlo aromatico disminuye su estabilidad, por o que es de
esperarse que sus alquilaciones subsecuentes sean factibles contorme la concentracion de
monoalquilado aumente y ademas que se den con mayor rapidez por ser un anillo menos estable
al estar sustituido) Esto indica que una mezcla de productos de reaccion de alquiiacion con la

presencia de polialquilados ¢s muy factible

Los tres usos principales de estas alquilaciones a nivel industrial son las que se enlistan a

continuacion
1) Alquilacion con ctileno para la produccion de estireno

2) Alquilacion can propileno para la produccion de Cumeno. ¢} cual se utiliza como

intermediario para la produccion de Fenol y Acctona

3) Alquilacion con olefinas de cadena larga para la obte: de ar aticos alquilad

los cuales son sulfi dos para la prod ion de ivos.

A continuacion explicarcmos en forma general cada uno de estos procesos o



Alquilacion con etileno.

La representacion de la reacciéon que se lleva a cabo es la siguiente.

D - enmerenn (T,

Esta reaccion en fase liquida es catalizada por acidos de Lewis como el tricloruro de
aluminio y el trifluoruro de boro, llevandose a cabo la reaccion a una temperatura de 90°C y a
presion atmosférica

La reaccién en fase gas hace uso de catalizadores combinados como las zeolitas o las

sales fluoradas soportadas en alumina y se lleva a cabo alrededor de 300°C y 59.22 atm de

presion.i.2)

Alquilacién con propil

La reaccién se representa de la siguiente manera

Hj

H

+  CH3;—CH==CH, —Cat du
3

Esta reaccidn se lleva a cabo en forma comuin tanto en fase gas como en fase liquida. La
reaccion en fase gas utiliza como catalizador el acido fosférico soportado y se licva a cabo a
250°C y 34.5 atm con una relacion 8.1 benceno-propileno para evitar la formacion de

polialquilados.



La reaccidn en fase liquida se lleva a cabo con acido suifurico como catalizador a una
temperatura de 35-40°C con un tiempo de residencia de 20-30 min. a una presion de 11.35 atm.
El uso de este catalizador conlleva problemas en su uso, tales como

Su alto nivel de toxicidad

La corrosion que provoca.

Las dificultades por la produccion de subproductos que gencran problemas graves de
impacto ambiental.

Tanto para la alquilacién con etileno como con propileno se han ocupado con cierto
éxito las zeolitas ZSM-5 AZM-5_ en fase gas a 370°C con 200-400 psi de presion .z y en fase
liquida el uso de BZeolita presenta bucnas caracteristicas para su utilizacion, pero se tiene ain
como una tecnologia en prucba y por lo mismo la obtencion de este catalizador no esta
garantizada, como tampoco su uso.(11)

Alquilaciéon con olefinas de cadena larga.

Los catalizadores utilizados en forma comun para estas reacciones son et HF, el H2SOq
y el AlICH;, siendo el proceso que se reporta como mas barato e¢f de HF . Las condiciones de
reaccién son a presion atmosférica y de 0-10°C de temperatura con una relacion 3/1 de
carga/catalizador (1.2

Los catalizadores empleados industrialmente en las rcacciones de alquilacion hasta

ahora se han obtenido conversiones de un 12% con selectividades por encima del 90%, pero

tienen como incon i que al pr una gran actividad, dan lugar a reacciones

ias no d das cuando se utilizan para una mezcla con baja concentracion de



Benceno, por lo cual su uso s¢ restringe a reactivos de alta pureza. ademas de que su uso

por su 2}

conlleva el trabajar con acidos fuertes y generar

PROPUESTA DEL USO DE LAS RESINAS DE INTERCAMBIO COMO CATALIZADORES.

Como principio debemos referimos a los primeros trabajos realizados en ¢l campo de
las resinas de intercasnbio ionico los cuales se llevaron a cabo en la década de los cuarenta. En
estos trabajos se desarrollaron las resinas de tipo gel, las cuales presentan como caracteristicas
principales un bajo nivel de entrecruzamiento, baja area superficial ¥ un bajo nivel de porosidad.

El siguiente paso en ¢l desatrollo de las resinas de intercambio se dio en 1a década de los
sesenta, cuando s¢ comenzaron a sintetizar las resinas de tipo macroporosas Estas resinas

ticnen un alto nivel de entrecruzamiento y por cofisecuencia una mayor area superficial
Los componentes comunes de las resinas entrecruzadas son, poliestireno,
pohiacrilonitrilo, poliésteres acrilicos y poliésteres metacrilicos, teniendo como segundo

1} al divinilb,

compc pri
L. os copolimeros anteriormente descritos ticnen las siguientes propiedades

- Insolubilidad del polimero en hidrocarburos (hexano, benceno, heptano, ctc).

- Cambios controlados del volumen del copolimero por absorcion de solventes

- Resistencia a descomposicion térmica del polimero.s)

El uso de resinas de intercambio ionico como catalizadores para las reacciones antes

descritas ofrece las siguientes ventajas comparadas con Jos catalizadores acidos convencionales.

- No acidifi los efl der

- Se pueden aplicar para ambas fases de reaccion.



- No presenta problemas de corrosion
- Ofrecen la posibilidad de determinar productos intermedios

- Permiten tr: i de ciones de baja racion de Benceno

- Facilitan su separacion de la mezcla final de reaccion
Ademas, los sitios acidos y la estructura polimérica de la resina puede ser modificada de
acuerdo a las necesidades de reaccion.s)

Por otro lado aunque éstas han probado su efici ia como izadores en varios tipos

de reacciones que requieren catalisis acida, mostrando en general bucnas selectividades, su uso

como lizadores se ve limitado por la temperatura de reaccion, ya que la estabilidad térmica

de sus sitios activos v de su cadena polimérica es baja. Se tienen reportes que las resinas
catidnicas muestran perdidas perceptibles de sitios acidos a partir de los 120°C, v las resinas
anidnicas a partir de los 40°C (s)

Los limites de uso para las resinas cationicas de tipo gel es de 120°C + para las resinas
macroporosas €s de 150°C (7

Otro aspecto imporstante a considerar son los efectos que tienen Jos distintos medios
reaccionantes en su actividad catalitica: de csta forma es posible intuir o en el mejor de los
casos determinar en forma previa a cualquier experimento, cual de las distintas resistencias
presentes en la reaccién es la determinante en la rapidez global de reaccion

Para este cfecto, se enlistan las etapas que sc llevan a cabo en una caialisis acida en
presencia de solidos como catalizadores, y que son dcterminantes en la rapidez global de

reaccién



-Difusion de los reactivos a través del seno de la fase fluida.
-Adsorcion de los reactivos en los sitios activos. *
-Reaccion de los compuestos adsorbidos

-Desorcion de fos productos de reaccion

-Difusién de los productos en la fase fluida ¢
* Difusron en los poros de las partuulas catslfteas.

Todos los procesos anteriores se¢ ven afectados a su vez, tanto por la base polimérica de
la resina, como por la cantidad v tipo de sitios activos del catalizador.
Tomando en cuenta que los sitios a considerar en el presente estudio son del mismo

tipo, la influencia pAimordial a comparar sera la diferencia en la base polimérica de las resinas.

Estas diferencias aft primordial ct > v tipo de poro que estas resinas presentan
Estas resinas presentan por otro lado los probi de en i causados por el
medio reacci en los catalizad

es soOlidos. Dentro de estos efectos nocivos encontramos,
la intervencion de los sitios activos por un compuesto presente en la mezcla de reaccion, la

inclusion de aniones que disminuyan su fuerza acida, 1a adicidon de moléculas complcjas a ios

sitios activos y probl por el tapo jiento de los poros de la resina ()

A la fecha tanto las resinas tipo gel como las macroporosas han sido ampliamente

estudiadas en diferentes reac reco da

dose su uso de acuerdo al tipo de catalisis

requerida y a las caracteristi del medio r:

Asi tenemos que las resinas tipo gel son utilizadas principalmente en los procesos donde
se utilizan sustancias de tamaio pequedio en el medio reaccionante, ya que al presentar niveles

bajos de porosidad, estas sustancias Muestran menor resistencia para accesar a los sitios

12



activos; para este tipo de catalizador, ésta es la resistencia que determina la eficiencia del
catalizador como tal y no la actividad de los sitios presentes en la superficie del mismo.

Las resinas macroporosas se utilizan primordialmente donde los procesos difusionales.
como la adsorcion de los reactivos ¢n los sitios acidos son lentos

Los casos practicos de las resinas de intercambio empleados comao catalizadores en las
reacciones de alquilacion, han reportado datos sobre su utilizacion en la alquilacion de fenol,
donde se reportan altas conversiones con una buena selectividad. Las resinas utilizadas en este
estudio fueron tipo macroporosas.(s)

Otros estudios realizados espccificamente con Amberlyst 15 como catalizador en la

T on de alquilacion de B con Propileno, muestran que a €ste como un catalizador
poco activo para las condiciones de trabajo que se utilizaron, 40°C y presion atmostérica, en el
presente trabajo ampliaremos ¢l rango de uso de este catalizador para poder determinar todas

1as posibilidades que presenta (1

NUEVA PERSPECTIVA PARA EL EMPLEO DE LA REACCION DE ALQUILACION DE

BENCENO CON PROPILENO.

Enla lidad los probt principales a fos que se enfrentan tanto la industria como
la sociedad en general, son los de contami ion biental. Existen muchas causas que la
provocan y debido a su importancia todos los paises se han visto obligados a tomar did:

para tratar de solucionarlos. Estos esfuerzos se han realizado en distintos ambitos y se ven

flejados desde 1a regl. i6n i de niveles maximos de plomo para gasolinas en el
Valle de México. hasta el acta del aire limpio que en ¢l afo de 1990 entrd en vigor en los

Estados Unidos..z021.22.28)



La nueva posibiiidad que se abre para la utilizacién de la reaccion de alquilacion de
Benceno con olefinas es la dismunucion de éste en las corrientes de gasolinas El producto de
reaccion obtenido seria Cumeno. sustancia de alto valor de octano y baja presion de vapor Reid
(PVR) Aun con la cxistencia de métodos fisicos va determinados para la separacion de
Benceno, las posibilidades de aplicacion de este método en lugar de otros son particulares para
cada refineria, asi como tambien sus caracteristicas de reaccion

Los valores de numerc de octano v presion de vapor Reid son los parametros
principales de calidad de la gasolina, v al ser mencionados en forma reiterada en este trabajo, es
util definirlos y determinar su utilidad

El numero de octano s un parametro de la compresibilidad de las gasolinas, el cual nos
indica el grado de compresion de la gasolina sin que se lleve a cabo una ignicion espontanea .2y,

La presion de vapor Reid es un indice de la volatilidad de las gasolinas, el cual mientras
mayor sea, mayor es la volatilidad de 1a misma, facilitandose la integracion de los hidrocarburos
que la componen al ambiente » requiriéndose por consiguiente mayores cuidados en su
manejo.m

Pero qué importancia v qué necesidad real existe para disminuir los niveles de Benceno
en las gasolinas?

En México se cuenta en la actualidad con regulaciones ambientales en la formulacion de
gasolinas, los cuales abarcan la disminucion de plomo, azufre, metales, la reduccion de la

presion de vapor de seformado, y otras. Aun asi, las caracteristicas de los combustibles que

deberan ser utilizados en el Valle de México, deberan de lir con ifi i mas

P P



severas. En estas regulaciones se especificaran de forma mas estricta los niveles de compuestos
que presenten caracteristicas dailinas a la salud de los habitantes del Valle

Dentro de los principales contaminantes que se encuentran actual en las it

contamos los siguientes

VOC. Compuestos Organicos Volatiles, ¢stos causan problemas por su uso, ya que
disminuyen la presion de vapor Reid, aumentando la volatilidad de las gasolinas, ademas de que
presentes en la atmosfera son precursores del ozono (Amilenos, v en gencral todos los
hidrocarburos exceptuando al metano v el etano.). siendo el ozono una de las causas de
enfermedades respiratorias en las grandes ciudades

Plomo Estos ticne efectos nocivos en los organismos vivos al estar en grandes
concentraciones, como ¢l satumismo Se encuentra principalmente como tetraetilo de plomo

Benceno Este s¢ considera como un problema aparne de los VOCs por sus
caracteristicas altamente cancerigenas, produciendo efectos principalmente en la sangre como
leucemia, ademas de ser también un precursor para la formacion de ozono atmosférico

Hasta ahora las reglamentaciones de los combustibles de los Estados Unidos son las
mas estrictas que s¢ han pucsto en practica y es de interes considerarias para conocer la forma
como han comenzado a combatir el problema y a disminuir 10s niveles de contaminantes en sus
combustibles

Como inicio de las modificaciones de los combustibles estadounidenses, el congreso de
este pais en ¢l afio de 1990 legislo un documento denominado, “Acta del aire limpio™. Este
documento especifica que la EPA (Environmental Protection Agency). debe de realizar

gestiones con los diferentes scctores de la industria estadounidense del transporte y los
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energeticos, para asi tomar decisiones conjuntas sobre los lincamientos que se deberan tomar
para poder disminuir ios niveles de los productos generadores de los contaminantes en las
gasolinas, siendo las siguientes premisas las bases que rigieron sus discusiones (vo.zizz 2y

El uso de oxigenantes en los combustibles, para disminuir la cantidad de plomo, la
disminucion de compuesios volatiles. especialmente en las epocas de verano La disminucion de
[os niveles de Benceno y la eliminacion de los metales (plomo) de las mismas

Estos nuevos combustibles limpios, por otra parte, no deberian de cambiar ninguna de
las propiedades en o que respecta a las caracteristicas de octanaje y presion de vapor de Reid
de los combustibles actuales. ast como tampoco deberan manifestar cfectos nocivos en el
funcionamiento. la durabilidad de las maquinas, ni en lo sistemas de alimentacion de
combustible del parque vehicular existente

Para ¢l ano de 1995 entraron en vigor los lincamientos de ¢f acta del aire limpio, siendo
de gran importancia para el logro de los fines que persigue esta acta la produccion de las
llamadas *‘gasolinas reformuladas”. las cuales a partir de este aio son vendidas en los Estados
Unidos

Pero, ,Qué¢ son y que diferencia existe entre las gasolinas reformuladas (RFG) y los
combustibles convencionales”

Como inicio debemos de decir que 1a gasolina reformulada no ¢s una gasolina nueva; es
el mismo combustible con diferencias ¢n algunos de sus compuestos. Estas diferencias radican

princip en la

ion de cieros compuestos organicos volatiles (VOC), lo que

ayuda a la reduccién de la presion de vapor Reid, especialmentc en las zonas calidas, asi como

también a la disminucion de promotores de ozono, iendo los niveies de prod ion de



los combustibles ya utilizados La reduccion de Benceno. El uso de oxigenantes, como el Metii-
terbutil-eter MTBE (eter metilico de terbutilo) y etanol (EtOH) como incrementadores de
Octano, en vez del uso de tetraetilo de plomo .22.

Las especificaciones que deben de mantener estas gasolinas son. en lo que respecta a

o un por \j inimo del 2%6 totat de las gasolinas, no superando el 2 5%0 total de
las mismas, en cuanto al Benceno sus niveles deben de mantenerse por debajo de un 120 del
total de las gasolinas producidas «z1)

Una vez hechas las consideraciones anteriores, es menester determinar las fuentes de
estos contaminantes para de esta forma rastrear en que parte de la produccion son generados, y
si existe la posibilidad de eliminarlos Para este efecto mencionaremos los procesos prescntes en
una refineria tipica

Desintegracion catalitica. Proceso que rompe los hidrocarburos de alto peso molecular
y alto punto de cbullicion, para asi llevarlos dentro del rango de las gasolinas. Sus productos
contienen 30% de aromaticos y entre un 20% a 3020 dc olefinas

Hidrodesintegracion. Proceso que desintegra y anade hidrogeno a las moléculas,
produciendo una fraccion saturada mas estable

Isomerizacion Aumenta la fraccion de gasolina de alto octanaje mediante la
reordenacion de hidrocarburos de cadena lineal en sus isémeros ramificados

Reformado  Transforma hidrocarburos saturados de bajo numero de octano en
productos de mayor numero de octano, teniendo como productos un (%% de aromaticos

Alquilacion Reacciona corvientes gascosas de olefinas con isobutano para la formacion

de isoalkanos. compuestos con alto numero de octano an



Como se observa la mayor cantidad de aromaticos producidos se encuentran dentro de
la planta de reformado. Esta planta se considerada dentro de las refinerias como la controladora
de los niveles de calidad requeridos, ya que sus condiciones de operacion se pueden variar para
obtener las caracteristicas de producto final de las refinerias 4)

Para hasta ¢l afo de 1992 los niveles de benceno reportados por PEMEX en sus
gasolinas eran de 3%a a 6% en volumen, esta concentracion se redujo a un 2% vol por un
aumento en el volumen final de las gasolinas al adicionar gasolina de alquilacion y
oxigenantes.is)

Es imporntante hacer notar que de acuerdo a las regulaciones presentadas es necesario
disminuir aan mas el nivel de benceno en las gasolinas producidas en el paisas; y dentro det

contexto de estos esfuerzos es donde se encuentra el presente trabajo

CASO PARTICULAR DE LA REFINER{A DE SALAMANCA GUANAJUATO.

El caso particular de la refineria de 1 en G 3 presenta op

especiales para lograr ésta meta. En esta refineria aproximadamente el 80% del Benceno total
es producto de las plantas de reformado, mediante una reduccién de éste en un 50% se
abtendrian las caracteristicas de cantidad de este contaminante que requicren las nucvas
gasolinas (1 % vol. max.)

La disminucion de! Benceno de reformado se puede llevar a cabo por varios métodos,
siendo uno de estos métodos la separacion fisica mediante un corte de 1a torre de reformado, el
cual debera ser rico en Benceno. Esta opcién proporcionaria un compuesto de alto valor

agregado, pero su implementacién seria costosa por requerir una inversion considerable en



equipo, ademas de que no existe mercado para et B en las cer: ias de Sal Y ser

una produccion muy pequeiia del mismo

Otra alternativa seria el desviar cierta carga de la alimentacion de la planta reformadora
a la planta de isomerizacion, lo que traeria como consecuencia una disminucién de los
aromaticos finales de la gasolina, pero aumentana ¢l valor final de la PVR y disminuiria los
niveles de produccion de hidrogeno que proporciona la planta de reformado, el cual es el de
menor costo dentro de la refineria

Como otra alternativa se presenta la transformacion quimica del B > iante una

T ton de alquilacion con propil > de la misma corriente antes descrita, la cual tendria

aproximadamente un 30%6 en volumen de B >, un bajo cc ido de aromaticos y dobles

enlaces«). Esta reaccidon es factible por la cantidad de propileno que produce la planta de
cracking, la cual no es consumida en su totalidad como tal Ademas de que esta propuesta no
disminuye la cantidad de gasolina ni de hidrogeno producidos en la refineria, aumentando

ademais el volumen de la corriente final de gasolinas al adicionarle un compuesto extra

OBJETIVOS
El presente trabajo se suscribe dentro de un programa que se leva a cabo en la unidad
de estudios de posgrado “Edificio E" de la Facultad de Quimica, denominado “Reformacién

catalitica de naftas para la reformulacion de gasolinas”, y persigue como objetivos el

lecimi » dc las posibilidad, que ofrecen las resinas de intercambio ionico como

catalizadores para la reduccion de Benceno en las corrientes de gasolinas producidas en la

refineria de Sal G j di. el 1 de las condiciones de reaccion para una




reaccion de alquilacién de Benceno con propileno en fase liquida Asi como también el
desarrollo de una propuesta de proceso susceptible de aplicarse para lograr una disminucion del

5025 del benceno el las corrientes finales de gasolinas producidas por esta refineria.

PROPUESTA DEL TRABAJO EXPERIMENTAL A DESARROLLAR.

Después del analisis realizado es necesario determinar la forma como se llevara a cabo
la experimentacion, asi como también es imporiante establecer los intervalos dentro de los
cuales se modificaran las condiciones de reaccion, de acuerdo al equipo disponible v las
caracteristicas de reactivos, productos y catalizador

El reactor con que sc dispone para llevar a cabo las pmcﬁas experimentales, es un
reactor marca Parr de 300 ml, con sello magnetico y agitacion mecanica. Su presion maxima de
operacion es de 2000 psi , teniendo una velocidad maxima de agitacion de 1600 rpm Este
reactor puede ser utilizado ¢n forma intermitente y semicontinua

Considerando los datos de estabilidad térmica de las resinas, la temperatura de reaccion
no debera exceder los 150°C, va quc sobre esta temperatura las condictones de trabajo serian
demasiado severas para el catalizador y los datos obtenidos no podrian ser aplicados al analisis
final de condiciones, asi la temperatura maxima de reaccion que sc mancjara en este trabajo sera

de 140°C,; con el fin de no trabajar en el limite de la estabilidad del izad:

Se evaluaran catalizadores de tipo gel y macroporosos, para poder hacer comparaciones

y determinar cual de éstos s el mas conveniente para la reaccion a estudiar
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La presion de operacion tiene como limite la maxima que pueda soportar ¢l reactor en

Lizad,

forma segura, pero se tratara de evaluar la efectividad dec estos es a bajas pr
para asi no limitar el uso de €stos por condiciones severas de operacion
Una vez determinado el catalizador mas conveniente, se evaluara el efecto de ia
cantidad de éste en el seno de la reaccion para asi tratar de optimizar su uso. en caso de no
lograr un maximo la cantidad optima se determinara por las condiciones de producto de salida
La velocidad de agitacion se modificara para poder evaluar el efecto de los fenémenos
difusionales en la rapidez global de reaccion

Al existir reacciones consecutivas con el mismo recactivo (propileno). es necesario tener

datos a diferentes tiempos de recaccion. va que las caracteristicas de los producios de reaccion

que las iones de polialquilados deben de ser bajas Esto por cfectos de
mezclado en la commiente final de gasolinas, donde no deben de sobrepasarse ciertos niveles de
compuestos de doce o mas atomos de carbono

Todas las pruebas anteriores estan disciadas para ilevarse a cabo con catalizadores
nuevos, lo que hace necesarias también prucbas a mayores tiempos de reaccion o consecutivas
haciendo uso dcl mismo catalizador en varias pruebas, para de esta forma conocer su

estabilidad y poder evaluar sus posibilidades de aplicacion industrial
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CAPITULO 2
DESARROLLO EXPERIMENTAL.

VARIABLES DE OPERACION A ESTUDIAR.

Como se explico en el capitulo anterior, el siguiente trabajo se baso en ¢ uso y

comparacion de resinas de intercambio cationico de distinto tipo como catahzadores para
alquilacion de benceno con propileno en fase liquida, asi como también en la modificacion de
las variables comunes de proceso como la temperatura, la presion, la cantidad de catalizador y
la velocidad de agitacion

Los intervalos en los cuales se modificaron estas variables de proceso. de acuerdo a las

consid i realizadas son los siguientes
Tipo de catalizador Amberlyst 15, macroporosa
XN-1010, macroporosa
IR-120, gel micoporosa
Temperatura. (intervalo) 100°C - 140°C

Presién. (intervalo) 4.1 atm - 816 atm

Cantidad de catalizador 56g - 262g
Velocidad de agitacion 800 rpm - 1600 rpm
Tiempo de reaccion 1S min. - 60 min.

bilidad del lizad se realizaron mediame 10 pruebas

Las pruebas de

consecutivas de una hora de duracion, haciendo uso de Ia misma resina en todas ¢as



REACTIVOS Y MATERIALES.

Para la experimentacion se utilizaron reactivos grado analitico RA, los cuales tiene las
siguientes especificaciones

Benceno HPLC. JT Baker. (100 %)

Heptano. MERCK, minimal gehalt 99%%

Propileno LINDE de 99 99%% de pureza, ultraseco

Amberlyst 15. Rhom & Hass

XN-1010. Rhom & Hass

Amberlite 120 Aldrich Rohm & Hass

E! equipo empleado consiste en un reactor (A6 2 1y marca Parr(1) de acero inoxidable con
volumen nominal de 300 ml, ¢i cual tiene un sistema de agitacion mecanica con sello
magnético(4), con un controlador de temperaturas(5) con termopar en el seno del reactor(3),
también cuenta con una canastilla de acero inoxidable(12) que soportaba hasta 23 g de
catalizador, ia cual se sujeta a la tapa del reactor

El propileno se alimenta por medio de la conexion (6). la cual ticne un tubo que

descarga hasta el fondo del reactor, lo que nos pertmite burbujear el gas en la mezcla liquida

CATALIZADORES.

Todos los catalizadores utilizados son resinas de intercambio i0nico acidas con el mismo

tipo de base polimérica (Estireno-divinilb ). con van

en sus caracteristicas de

porosidad y area superficial. Estas diferencias son las que se muestran en la tabla (2.1)
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Resina Amberlyst 157 Ambertvst XN-1010 | Amerlite R120 (gel
{(Macroporosa) (Macroporosa) microporosa)
Conc_H meq/g 49 34 45
Porosidad °%o 32 42 -
Diam Poro Prom 200-609 80-90 -
Area sup mzlg Seco 40-50 100-120 <0.1
Tabla (2 b

PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.
La experimentacion inicia ¢on un pretrat > det fizador, el cual consiste en el

secado de la resina en una estufa de vacio a 105°C-110°C durante 2 horas Esta resina se
introduce en la canastilla y s¢ pesa. sc empaca despues con fibra de vidrio El peso total de la
canasnlla se registra y ¢sta se ajusia al reactor

A continuacidn se preparan 150 ml de una solucion 3 91 M de Benceno en Heptano, la
cual corresponde a un 30%a en volumen de Benceno, esta concentracidon se tomo como patron
por corresponder aproximadamente a la que tendria la corriente que se espera tratar, siendo un
tanto mayor para facilitar cl analisis y disminuir el error en ¢l mismo

Esta mezcla es introducida al reactor, el cual se cierra, prueba para verificar que no
existan fugas y posteriormente se pesa

El reactor se¢ coloca en la de calent.

© ¥ sc¢ inicia la agitacion de acuerdo a
las condiciones que sc¢ hubiesen determinado para el experimento

Haciendo uso del controlador de temperatura se lleva la mezcla de reaccion a la

1 da, sc ali el Propil

temperatura determinada, una vez P > y se determina la presion

del sisterna por medio del controlador de presiéon (7)

' Los datos

de la resina Ambertyvst 15 se encuentran en al Apéndice 3
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La reaccion se lleva a cabo hasta el tiempo preestablecido para la misma y al finalizar se
cierra ¢l paso de Propileno, enfriando 1a mezcla de reaccion en forma sabita con un bafo de
hielo.

El reactor es pesado de nueva cuenta y posteriormente depresurizado, una vez hecho
ésto es abierto y el liquido se extrae para pesarlo y medir su volumen

La canastilla se separa del reactor y se pesa, teniendo como paso final tomar una
muestra del liquido extraido para su analisis por cromatografia.

La disposicion del reactor y sus accesorios muestran que para este caso la reaccion se

Nevo a cabo en un sistema de reaccion semicontinuo heterogéneo

METODO DE ANALISIS CROMATOGRAFICO.

Para efectos de analisis de los compuestos en e! seno liquido se utilizé un cromatograto
Hewlett-Packard 5890, con una columna Alltech AT-35 (€. 53 mm® 10m Methyl Silicone)

Las condiciones del cromatografo para el analisis y las curvas de calibracion de

reaativos y productos se encuentran reportadas en ¢l Apéndice 2 del presente trabajo

TRATAMIENTO DE LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES.
A continuacion se presenta ¢l tratamiento realizado a los datos experimentales para la

obtencién de los resultados que se reportan, siendo necesarios los siguientes datos

cién de éste

experi parzla r
Temperatura

Presién P
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Cantidad de catalizador(Amberiyst 15)
Carga inicial de Benceno
Solvente heptano
Tiempo de reaccion

Peso inicial liquido

Peso inicial canastilla

Peso inicial del reactor

Peso final del reactor

Peso final de la canastilla
Peso final del liquido
Volumen final del liquido
Area y conc inicial de Benc
Area y conc final de Benc
Area y conc final de Cum
Area y conc final de 1.2 Dialq
Area y conc final de 1.3 Dialg
Area y conc final de 1,4 Dialq

Area y conc final de Trialq

Cun

Cha

Para efecto de ratificar las concentraciones reportadas por las curvas de calibracion se

realiza un balance de materia cn base a benceno, para cuyo efecto evaluamos inicialmente la

2 Concentraciones evaluadas por medio de las cunvas d¢

que sc en el 2.
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densidad de la mezcia liquida por medio de las determinaciones que se realizaron de peso y

volumen de liquido extraido

\ 86
d, = =%

vV, T 1s8

=07543g/ ml

El aumento en el peso de la canastilla nos indica que pante del liquido de la reaccion se
queda absorbido dentro de la resina, considerando el aumento de peso v la densidad del liquido,
evaluamos ¢l volumen en la resina de la siguiente forma

W, -W,, 2165-1967 _
Vi = d, =T G7saz - -6=3sml

Ahora consideramos que el volumen total final de liquido ¢n la mezcla reaccionante es
la suma del volumen del liquido extraido con el que permanece embebido en Ia resina, y lo
evaluamos como se muestra a continuacion

Vo V-V

Con este volumen Y las concentraciones obtenidas por medio del analisis en el

cromatografo evaluamos las moles finales en la mezcla liquida y asi mismo el error en el balance

de materia. Este error se evaiua considerando que las moles de benceno iniciales deben de ser

iguales a la suma de los moles finales de éste y sus derivados al no existir salidas en el reactor.

w,
dif = 7;"——(CB +CC+CD+CT}*\V,

458
dif = Ts-—(l.15+ 110+ 03428 + 0055) * 19675 = 0.02694

00 - 95872002694
- 05872

*100 = 46%

Este es ¢l error expenmental que s¢ reportara
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Una vez corroborado el balance de materia evaluamos la disminucion de Benceno

considerando las concentraciones tanto inicial como final del benceno

La forma como se lleva acabo este calculo corresponde a que el interés principal de este

trabajo es la dismi ion de fa racion final de benceno
eodism= So0 ZCu o100 - 321 2115 4 156 - 70070,
Coo 301

La selectividad es un parametro importante y para €ste analisis la evaluamos de

1a siguiente forma, tomando como ejemplo ¢l caso del Cumeno

Sc = Ce *100 = 110 =100 = 67.5%
€= Cc<Cp+CT T 11+0476+ 0055 = i

f.a cantidad de propileno que se adiciona a la reaccién es cuantificada por medio de la
diferencia de pesos del reactor antes y después de la reaccion, con este valor y con los moles de
productos alquilados, calculamos los moles totales finales de. propileno e¢n la fase liquida por
medio de un flash a temperatura y presion constantes calculado con el programa EqFases2 sy

La forma mediante la cual se considera que este calculo es correcta es la evaluacion del

total de 1 ion, el cual debera estar cercano a 264 ml

Wy — W 72485 - 7199
mtotp = —= B = = 0744
42 42
mrep =V *(CC+2*CD+3*CT)=19675* (1.1 +2*0476+3* 0055 = 0437
Mitpp = mtotp — mrcp

Donde

mtotp = moles totales adicionados a la reaccidn

YEl volumen para el cual sc reatizaron los caculos es menor al total del reactor debido al volumen ocupado por
1a canastilla cargada con ¢l catatizador. Este volumcen se¢ midid y sc considera constante de 36 mi.
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mrep = moles de propileno que reaccionaron, evaluados por las moles de
benceno reaccionadas y 1as moles de propileno en cada una de las distintas moleculas presentes

en los productos

mtpp = moles de propileno presentes tanto en la fase liquida como en la fase gas
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CAPITULO 3
RESULTADOS EXPERIMENTALES Y ANALISIS.

RESULTADOS FINALES PARA UNA REACCION TIPO.

Haciendo uso de las ecuaciones desarrolladas en ¢l capitulo anterior y de los siguientes

datos para una reaccion tipo, se desarrollara el calculo de los resultados que se reportaran en el

presente trabajo.

Datos experimentales de una reaccion tipo.

Temperatura T 120°C

Presion P 6 8 atm

Cantidad de catalizador(amberiyst 15) We 113 g 10.1% en peso
Carga inicial de Benceno Wae 358 g 40.9%% en peso
Solvente heptano 150 ml

Tiempo de reaccion t 60 min

Peso inicial liquido W 1125 g

Peso inicial canastilla Wie 196.7 g

Peso inicial del reactor Wio 7199 g

Peso final del reactor Wi T2485 g

Peso final de la canastilla Wa 2165 g

Peso final del liguido Wy 1286 g

Volumen final del liquido Vi 170.5 mi
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Area y conc inicial de Benc 2. 68BE+7 CBo 3.970M™

Area y conc final de Benc 7 99E+6 CB 1150 M
Area y conc final de Cum I OSE+7 ccC 1100 M
Area y conc final de 1.2 Dialq S.60E+S C12 0062 M
Area y conc final de 1.3 Dialg 1 70F+6 C13 0148 M
Area y conc final de 1,4 Dialq 3 53E+6 C14 0266 M
Area y conc fina! de Trialq 8 69FE+5 CT 0055M

Los resultados obtenidos son los que se muestran a continuacion y se reportaran junto

con las especificaciones que tengan sus condiciones de reaccion

Disminucion (Benceno) 70 97%
Selectividad a Cumcno 67 51%%
Selectividad a Dialquilados 29.11%a
Selectividad a Trialquilados 3 38%%
Erfror en balance de materia 4.68%
Volumen tina! de liquido 196.75 ml
Masa final de liquido 1484 g

Concentraciones finales de las especies

Benceno 1151 M
Cumeno 1.105M
1,2 Diisopropilbenceno 0.062 M
1.3 Diisopropiibenceno 0148 M
" Concentraciones evaluadas por media de las curvas de para cada Ias cuales

s¢ muestran en ¢} Apéndice 2
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1,4 Diisopropilbenceno 0.266 M
Trialquilados 0055 M
El calculo de la concentracion de propileno presente se estimara como se especificd en

el capitulo anterior exclusivamente para los casos donde sea neccsario para calculos

posteriores
En el presente capitulo se presentaran todos los resultados en forma grafica para

facilitasle al lector la comprension del efecto de las variaciones en las condiciones de reaccion

Los datos experimentales v los resultados tabulados de todas las graficas se encuentran

en el Apeéndice 1

EFECTO DEL TIPO DE CATALIZADOR EN LA RAPIDEZ DE REACCION,
Como se establecio, las pruebas con los distintos catalizadores ¢ 3 1 se llevaron a cabo
con el fin de conocer la actividad catalitica que presentan cada uno de ellos para la reaccion de

interds y determinar cual de éstos seria mas util para realizar estudios con mayor profundidad

Condiciones de reaccion

Temperatura 140 °C

Presion 6.2 atm

Cantidad de catalizador 113 g 10%% peso

Solvente Heptano 150 m! cbp

Carga inicial de Beneeno 458 g 4125 peso
60 min.

Tiempo de reaccion
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FIG. (3.1)

Los resultados obtenidos muestran que para las mismas condiciones de reaccidn, la
resina Amberlyst 15 muestra una mavor actividad catalitica alcanzando mayores conversionces,
por lo que sera ésta la que se utilizara para la realizacion de las demas prucbas experimentales

EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LA RAPIDEZ DE REACCION,

Las pruebas a diferentes temperaturas proporcionan datos sobre la actividad v
selectividad de la resina ¥ nos indicaran de acuerdo a las necesidades y caracteristicas del

proceso, cual es la temperatura optima de trabajor »

Condiciones de reaccién

Presion

Cantidad de catalizador
Solvente Heptano

Carga inicial de Benceno

Tiempo de reaccién

6.2 atm.

113 g 10% peso
150 m! cbp

458 g 41% peso
60 min.

A-15
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Efe de la atura
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Temp *C
FIG. (3.2)

Los resultados muestran tendencias logicas, donde la actividad del catalizador aumenta

conforme aumenta la temperatura, pero es notoria una disminucion de la selectividad del mismo

hacia la fraccién principalmente deseada. Siendo mas importante este cambio a partir de 120°C

EFECTO DE LA PRESION EN LA RAPIDEZ DE REACCION,

La presion de reaccidon se modificod para evaluar su efecto en la rapidez de reaccion y la

selectividad en funcidon de la concentracion de propileno en la fase liquidaimna3 3.

Condiciones de reaccion:
Temperatura

Cantidad de catalizador
Solvente Heptano

Carga inicial de Benceno

Tiempo de reaccion

140 °C

1153 g 10%% peso
150 ml cbp

458¢g 41% peso
60 min.
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Efecto de la Presion del sistema

e

—o— Dism Benc

~&— Selec Cum
i —3¢— Seiec Dialg
—O— Error
—+— Seiec Triaiq |
—O— Selec 1.3
| —e— Selec 1.4
. Setec 1.2

FI1G (3 3)

Estos resultados muestran que la rapidez de reaccion es influenciada de forma
importante por la concentracion de propileno en la rase liquida, lo cual nos indica que fa
ecuacion de rapidez de reaccion es probablemente de segundo orden

EFECTO DE LA CANTIDAD DE CATALIZADOR EN LA RAPIDEZ DE REACCION,

Se modifico el porcentaje en peso de catalizador con respecto a la carga inicial, para
observar el efecto del aumento de la concentracion de sitios activos en la rapidez y selectividad
de la reaccién. (fa. 3.4

Condiciones de reaccion

Temperatura 140 °C

Presion 6.2 atmn.

Solvente Heptano 150 ml cbp

Carga inicial de Benceno 458 ¢g 41% peso
Tiempo de reaccién 60 min.
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FI1G. (3.3)

Los resultados obtenidos muestran que la conversion se ve aumentada en forma
proporcional a la cantidad de catalizador y que le. cantidad optima de catalizador esta fuera de
los parametros que fueron posibles de manejar, por lo tanto, ésta debera ser determinada por
los requerimientos de conversion y selectividad hacia Cumeno como producto principal. siendo
notorio que la disminucion mas drastica de esta selectividad se da después del 10% (11.3 g) en
peso del catalizador

EFECTO DE LA VELOCIDAD DE AGITACION EN LA RAPIDEZ DE REACCION.

Se realizaron estudios a diferentes velocidades de agitacion para comprobar que la
reaccion se encontrara en un régimen donde la resistencia que determinara la rapidez global de
reaccion fuera la actividad de! catalizador y no de transterencia de masa externa. (701 5)

Condiciones de reaccion:
Temperatura 120 °C

Presion 7.6 atm.
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Cantidad de catalizador

113 g 10% peso
Solvente Heptano 150 ml cbp
Carga inicial de Benceno 458 g 41% peso
Tiempo de reaccion 60 min.
Efecto de la velocidad de i i6n del
80% —a
70% -
60% +

————————
i—o—Dism Benc. |

!
' | —— Setec Cum
50% + 0\\0

|—o—Selec13 !

A40% - Lyt Selec 1,4
|~ — Seilec Tralq

30% - i
i —o— Ertor 1

20% - - —— Seiec Dialq

10% -

Qe
0% e BRIy
700 900 1100 rpm 1300 1500 1700

FiG (3.5)

Los datos anteriores muestran que las condiciones de agitacion se encontraban en lo que
se conoce como régimen cinético, donde los fenomenos de transferencia de masa exterma no

determinan la rapidez global de reaccion Estas condiciones nos abren la posibilidad de

considerar la realizacion de estudios a diferentes tiempos para lograr hacer el calculo de un
valor aproximado de la contante de rapidez de la reaccion

A continuacion presentamos los resultados obtenidos de los analisis a distintos tiempos
para cuatro temperaturas distintas Es necesario recordar que las concentraciones reportadas a

continuacién son las concentraciones en fase liquida, obtenidas mediante ¢l calcuto del flash a
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temperatura y presion constantes, ademas de que éstas fueron las que se utilizaron en el calculo
de las constantes de rapidez. Los valores de las concentraciones obtenidas por medio del
analisis cromatografico se encuentran en ¢! Apéndice 1

Es necesario también hacer notar que las siguientes graficas se prescntan en
concentraciones molares de las especies presentes, ¢l cambio con respecto a las anteriores
grificas se debe a que de esta forma es como se manejaron para la obtencion de los resultados

que se presentan. Los valores de dimsinucion y selectividad se encuentran cn ¢! Apéndice 1.

RESULTADOS A DIFERENTES TIEMPOS DE REACCION EN FUNCION DE LA
TEMPERATURA DE REACCION.
RESULTADOS A 110°C (o 36)

Condiciones de reaccion:

Temperatura 100 °C

Presion 7.6 atm.

Cantidad de catalizador 113 g 10%% peso
Solvente Heptano 150 m! cbp

Carga inicial de Benceno 458 g 41% peso
Tiempo de reaccién 60 min
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Conc w tiempo de reaccion. 110°C.
4
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Fig (3.6)
RESULTADOS A 120°C | (r:5 3.7
Condiciones de reaccion:
Temperatura 120°C
Presion 7.6 atm.
Cantidad de catalizador 113g 1024 peso
Solvente Heptano 150 ml cbp
Carga inicial de Benceno 458 g 41% peso
Tiempo de reaccion 60 min.
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Conc. vy tiempo de reaccién. 120 °C.

gmol litro
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FIG (3.7)
RESULTADOS A 130°C . ¢ 3%

Parametros de reaccion

Temperatura 130 °C

Presion 7.6 atm.

Cantidad de catalizador 113 g

Solvente Heptano 150 ml cbp

Carga inicial de Benceno 458 g

Tiempo de reaccion 60 min.

10% peso

41% peso
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RESULTADOS A 140°C . (ho 39y
Parametros de reaccion:
Temperatura 140 °C
Presion 7.6 atm.
Cantidad de catalizador 113 g 10%% peso
Solvente Heptano 150 mi cbp
Carga inicial de Benceno 458 ¢ 41%6 peso
Tiempo de reaccion 60 min.
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Cane. vs tiempo e reaccion. 140°C
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Fiii (3 9)

PRUEBAS DE ESTABILIDAD DE LA RESINA.
Como quedod establecido en el capitulo anterior la estabilidad de la resina se evaluara
mediante diez pruebas consecutivas con el mismo catalizador. Las pruebas en general tuvieron

las siguientes condiciones de operacion y cargas iniciales (716G 3.10)

Temperatura 20 °C

Presion 7 6 atm.

Cantidad de catalizador 112 g 10%% peso
Solvente Heptano 150 ml cbp***

Carga inicial de Benceno i 458 g 41%% peso
Tiempo de reaccion 60 min.

! Las cargas miciales se modificaron a la 1ercera prucba por ¢l hecho de que una cantidad de liquido, la cual
corresponde alrededor de 20 ml. permancce dentro de la resina. (enicndo a partir de la prucba indicada una
alimentacion {resca de 130 ml con 12 mima concentracién de benceno.
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El siguiente grafico muestra la disminucion de benceno alcanzada por la reaccion, asi

como las selectividades presentadas por el catalizador en funcion del tiempo de utilizacion del

mismo.
)
i Curva de estabitidad del cs! !
| so o ;
~ : . ;
: P - e e :
| eo00 T - o y‘
i i a a S >
! i C e a ° A
! H s fo Dam i
'\ 00} 1A Selec Cum i !
! i o T e e L X { SelesDula \.
| Porcemtase | x T e e {x SetenTowa | |
i 2000 } i
: ! x® ox x = !
] -x H
: | = x o z,
: : 0.00 ;
H i ° 10 200 300 400 500 500 700 |
H Thews po da reaccidn mbtn \
i FIG. 3.10)

Estos resultados muestran una perdida de actividad a partir de los 300 min. de

. reaccidn o la quinta prueba de una hora.
P




CAPITULO 4
CINETICA DE LA REACCION DE ALQUILACION.

DESARROLLO DEL MODELO DE CALCULCO PARA LA DETERMINACION DE LAS
CONSTANTES CINETICAS.

Utilizando los datos a diferentes tiempos v temperaturas de reaccion presentados, se
desarrollé un modelo matemitico para ¢l calculo de las constantes de rapidez de la reaccion de
alquilacion; siendo necesartas para el desarrollo de e¢ste ciertas consideraciones ¥
simphficaciones por las complicaciones que presenta la simulacion de todos los fenomenos
fisicos v quimicos que se llevan a cabo en forma simultanea durante la reaccion

Las consideraciones que se asumicron son

Los fenémenos de transferencia de masa externa no determinan la rapidez de reaccion

La concentracion de Propileno s¢ mantiene constante mientras se mantengan las
condiciones de presion y temperatura, no afectando en forma considerable los cambios de
solubilidad de éste por la aparicion de otras sustancias que la promuevan Esto se pucde
comprobar con los resultados tabulados en el Apendice 1

Finalmente se considera que todas las reacciones son irreversibles; esta suposicion se
basa en las constantes de equilibrio de las distintas reaccicnes que toman parte €n nuestro

estudioTaeas 1y (v)

Reaccion log Kp
373 K 473 K ST3K 673 K 773 K
CeHs+ CaHl, — > CoHsC:H> 7 1584 3 8698 24997 1.0212 -0.102%

CaH7 CsHs + CaHs—» 0-(CiHy) CoHa 7.2900 39499 1.4502 -0.0410 -1.1397

CiHy CoHs + CiHe —» m-(C;H5) CoH, 51903 2.9400 0.0000 -1.4318 -2.4559

CiH; Colls + CyHo—» p(CiH7) CoHy 6.12006 29101 0.4900 -0.9101 19782 |
TABLA 4.1
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Las caracteristicas de este sistema de reaccion hacen muy compleja su evaluacion
rigurosa, al requerirse calculos extras de constantes de equilibrio de adsorciéon para su calculo.
por lo que como un primer intento considerado en ¢l presente estudio, el modelo cinetico
considerard una cinética homogénea que describa en forma aproximada el comportamiento
global de [a reaccion

De acuerdo con lo anterior, la ecuacion de rapidez de desaparicion de Benceno que se
tratara de ajustar para todas las temperaturas es la siguiente, donde se aplica el cambio de

volumen durante la reaccion

19(CaV)
Vv dt

kiCy” 3]
Siendo k; una constante de pscudo orden con respecto al benceno. en la cual se
encuentra incluida la concentracion de propileno
Por lIas caracetrisiticas de los reactivos es de esperarse que el orden de la reaccion sea

1. por 1o que se intentara este para resolver la ecuacién No tF

da{(C, Vv
%% =k, Cy 2)
I
Reali do ia difer i6n del lado derecho obtenemos la siguiente ecuacion:
dc, C, dv
s - x,c, =222 3
dt TPV & ?

' Las se ican cn 1a sob; de cste métoda, éstas mas o
€] presente capitulo.



Al realizar un analisis de la varaiacion del volumen de r ion con r al

P P

notamos que este sigue una tendencia aproximadamenet lineal (ro 411 v o 413, por lo que

tomaremos la siguiente consideracion

Y cte=a
dr - 4)
V=a~+d

Sustituyendo (4) en Iz ecuacion (3) obtenemos.

aC,

=okCa - Td

dCy,
dt 3
Reordenando y separando términos obtenemos

dc,, a 7
— % =~ k, v —— |d 6
C, [ ! alvd_,ll )

Integrando y lincarizando los terminos obtenemos
(Cy{at + d)
Inl —Aa—*—);:ln(c,,a)-k,: 5

N /

Graficando esta funcién para cada valor de temperatura obtenemos los valores de las

constante k, para cada temperatura (o4 2.1 snid

Para cl caso det Cumeno la ecuacién a resolver sera:

dC .. C. dV
L =k, Cp -~ k,;Cc — =52 8
o Co T e )
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FIG 4.1.1

Varnaciones de volumen a 110 *C
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FIG 4.1.2

210

Vanacidn de volumen de reaccién & 130 °C.
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Sustituyendo (4) en la ecuacidn anterior obtenemos

dc. ¢ aC.
—_— = -k 9
dt kCo Ce - \erarary )

Integrando la ecuacion antenior por medio del método del factor integrante obtenemos

1a siguiente ecuacion

KiCuo

Ce = "ok, [e‘(p‘_ kK, t—1

‘EL;_")VJ"_ cx;{ kit xr{‘“ = d)D 10)

La simplificacion de la ecuacion anterior es dificil, por o que se realizara un proceso

iterativo para la obtencian del valor de k: que mejor reproduzca los datos experimentales.

Los valores de la concentracion de los dialquilados se evaluara integrando en forma

numérica la siguiente expresion

dac,, S k,Cp - aC,, T
dt at + d

Considerando la ecuacion (10) donde la concentracidén de cumeno esta expresada en

funcion del tiempo

La concentracion de dialquilados no correspondera a las co

experimentalmente, pero nos dara un parametro para conocer la

idn de

de alto peso molecuiar; compuestos que como se indicéd con anterioridad no se desean



CALCULO DE LAS CONSTANTES CINETICAS MEDIANTE EIL. MODELO MATEMATICO
DESARROLLADO,

Los coeficientes de correl

ion indican que los datos experimentales pueden ser
representados por un modelo cinético de primer orden (rw « 2. siendo Los siguientes resultados

obtenidos con esta linearizacion

Temperatura Coef de Corr R Ecuacion obtenida B
110 °C 0.99 In(Cp(at+d)/d)=1.1308-0 0091 =t
120 °C 0957 In(Culat+d¥d)=1.1123-0 0143 *t
130 °C R In(Cp(at+d)yd)=1_2220-0 0384°t
140 °C 0 96 In(Cp(at+d)/d)=1 2337-0 0532 ¢

Una wvez obtenidos los valores de la constante de desaparcion de benceno,

l1a basqueda de la constante k; por medio del método ya descrito
Los resultados obtenidos para las diferentes temperaturas tanto para k), como para kz

son los que se presentan a continuacion (Taua4

Temperatura k) (min'hy k:Qnin"T
100 °C 0 0091 00081
120 °C 00149 0 0050
130 °C 0 0384 0.0520
140 °C 0 0532 0.0670

TABILA 4.2

Se realizd una cofreccion por la cantidad de catalizador empleada, obteniendo las
constantes k;ne y ki llevandose a cabo en forma posterior la evaluacion del factor
preexponencial y la energia de activacién considerando cada una de las constantes antes

mencionadas
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FIG 4.2.1

Ajusts de datos expenmentales
peimer orcen de reaccion @ 110 °C
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FIG 4.2.2

Ajuste de datos experimentales para
primer orden de resccon a 130 °C.
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A continuacion se presentan las graficas de este analisis (no 33, asi como los resultados

obtenidos.(Tasta 4+

Constantes A (min %ocat)’’ E (Kcal/gmol)
Kint 1.4467e8 3 979
kaat 1.4567e¢l0 5 869
TABLA 4.3
Obteniendo final las siguientes expresiones
l‘ 4979 )

T iewEer )

Ky = 13467 * 10% exp

(- _3Re3
Koy = 13567 =10 expt 178777/

Los graficos mediante los cuales s¢ obtuvieron las constantes de desaparicién de
Cumeno se muestran en las figs. 3.4.1 y 2.4.2, junto con las curvas simuladas haciendo uso de

los valores de k calculad di las cc es obtenidas para la ion de Arthenius




FIG 4.3

Grifico para el cdiculo de las constantcs
de la ccuacién de Arrhenius para la constante k1
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FIG 4.4.1

Grafico de Simulacién a 110 °C
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FIG 442

Grafico de Simutaclén a 130 °C
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CAPITULO 5.
ANALISIS DE RESULTADOS.

De acuerdo a los resultados presentados en los capitulos anteriores, es posible
determinar el mejor catalizador de entre los utilizados y las condiciones de operacion dptimas
para la reaccion estudiada; considerando el uso de un reactor semicontinuo y las caracteristicas
de los resultados requeridos por las premisas de calidad de producto y conversion

En lo quc respecta al catalizador los resultados obtenidos al probar los diferentes
catalizadores muestran que el Amberlyst 15 mostro fa mayor actividad catalitica, o cual indica
que conforme mayor sea el tamafio del poro, mayor es la actividad que presenta el catalizador,
no pudiendose ¢stablecer una diferencia notable on la selectividad a las mismas conversiones.
Estos resultados contravienen estudios realizados anteriormente donde indican que a menores
tamafos de poro la selectividad aumentars)

Por otra parte se manifiesta una drastica disminucion en la selectividad de cumeno a
partir de 10%: en peso del catalizador respecto a la carga liquida inicial del reactor; esta
variacion musstra que tanto la actividad como la selectividad son funciones de los sitios activos
del catalizador y por lo cual podemos determinar que la selectividad disminuye conforme
aumenta la concentracion de cumeno presente en la mezcla de reaccion. Las caracteristicas del

sistema de reaccion no nos permiticron determinar de forma precisa para cualquier caso la

1i ibl 1i esta deter ion basand en los

cantidad optima de

dor, pero es p
requerimicntos de producto a obtener, las caracteristicas de la mezcla a tratar, las limitantes de
ticmpo que se presenten durante el proceso de reaccion, asi como las caracteristicas de disefio

de una unidad de reaccion
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De igual forma la temperatura de reaccion muestra una caida drastica de la selectividad
de la reaccién a partir de 120°C, lo que también es una muestra inequivoca que las reacciones

de dialquilacion comienzan a darse en forma importante conforme la actividad v por ende la

acion de

Es también recomendable no rebasar esta temperatura porque al llevarse a cabo una
reaccion exotérmica con catalisis heterogénea. la temperatura en el interior del catalizador es
mayor a la que se monitorea en fase fluida, por lo que al trabajar a temperaturas cercanas a la
temperatura de inestabilidad termica del catalizador, se corre ¢l riesgo de promover la perdida
de sitios activos (s)

La presion de operacion no muestra limites dentro de los intervalos manejados, en su
uso por variacion de selectividad, ya que ¢! componamienio que presentan todas las
propiedades de la mezcla final es proporcional al valor de la presion de operacion

La determinacion de una presion, al igual que para la cantidad de catalizador, se debera
basar en los requerimientos de producto. las caracteristicas de la mezcla a tratar, el tiempo de
reaccion y las caracteristicas de una unidad de reaccién

La variacién de velocidad de agitacion mosird que los procesos de transferencia de
masa externa no son determinantes on la rapidez de reaccion Esto abrio la posibilidad de
realizar un analisis a diferentes ticmpos para tratar de obtener los datos de una cinética
aproximada.

Los parametros cinéticos determinados a partir de datos experimentales, indican que la

idez de r ion de la dialquilacion presenta una energia de activacidon mayor, aspecto que
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se contrapone a lo e¢sperado tecricamente, pero estas diferencias no son tan notables como se
hubiera esperado

Por otra parte las caracteristicas del sistema de reaccion indican la necesidad de trabajar
a bajas conversiones para maniener altos niveles de selectividad

Con base en los planteamientos anteriores, es posible realizar las siguientes
recomendaciones de las condiciones de reaccion que se encontraron como las mas favorables
considerando un reactor semicontinuo agitado, para las caracteristicas de disminucion de

benceno requeridas por el proceso

Catalizador Amberlyst-15, 1026 peso carga inicial
Temperatura 120 °C

Presion 7.6 atm

Velocidad de agitacion 800 rpm.

Con las condiciones enumeradas anteriormente se

Conversion 50%%
Selectividad 75%
Tiempo de Reaccion 30 min

El valor obtenido para el tiempo de reaccion nos indica Ia posibilidad de insertar un

reactor en continuo ¢n la linea de produccion de gasolinas de reformado. Realizando ciertas

modificaciones a la torre de reformado y 1 ando con una da de reactores del



tipo CSTR, como lo muestra la figura S 1. Siendo posible esta insercion para el tratamiento de

una corriente de alta acion de B

Los valores presentados en las corrientes corresponden a los comunmente reportados en
1a refineria de Salamanca, y se consideran separaciones ideales de los compuestos

Finalmente los resultados de la estabilidad de la resina muestran una disminucion en su
actividad después de su cmpleo intensive (300 min ), es importante hacer notar que las

dio de estabilidad se llevaron a cabo bajo condiciones muy severas de

T i para el

prod ion de P os de alto peso molecular, los cuales pudieron de alguna forma
intervenir en el libre acceso de los reactivos a los sitios activos, por lo que se sugiere la
reali; ién de di pl 1tarios para profundizar los conocimientos en este sentido
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Esquema de Reaccién.




CAPITULO 6
CONCLUSIONES.

~-Se presenta una alternativa para el uso de Amberlyst-15 como catalizador para la
alquilacion de Benceno con Propileno en fase liquida

-La resina Amberlyst 15 presenta una mayor actividad catalitica comparada con otras

resinas del mismo tipo con caracteristicas diferentes, ast mismo como catalizador presenta

di ion de la on de

propiedades que la hacen de interés para su utilizacion en lar

benceno en las corrientes de gasolina de reformado, proyecto que actualmente se encuentra

dentro del programa de reformulacion de gasolinas que lleva a cabo la industria de refinacion a

nivel mundial
-Las ventajas que ofrece este catalizador son
No acidifica las cormientes de productos
No genera contaminantes por su uso
Permite tratar corrientes de pureza relativamente baja.
-Las condiciones de operacion que se encontraron como Ias mas favorables para el uso
de este catalizador en un reactor semicontinuo son

Cantidad de catalizador 10% peso Cant. injcial liquido

Temperatura. 120 °C
Presion. 7.6 atm
Tiempo de reaccion 30 min
Conversion Benceno. 50 %
75 %

Selectividad 2 Cumeno
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-Las caracteristicas del sistema de reaccion y los valores calculados para las constantes
de rapidez de reaccion, hacen necesario trabajar a bajas concentraciones de Cumeno para evitar
perdidas significativas de selectividad

-El tiempo de contacto requerido para alcanzar la concentracion y la selectividad
deseadas en los productos, empleando un reactor semicontinuo, indican que es posible emplear
este catalizador en un reactor en continuo, para cuyo efecto se propone el arreglo preliminar
que se encuentra en la figura 5.1. El arreglo propucsto de reactores ¢n cascada obedece a la
posibilidad de aumentar la selectividad hacia nuestro producto principal, la disminucion de
volomenes de equipos vy de cantidad de catalizador Este arreglo es un primer intento que se
hace considerando las posibilidades de la aplicacion de las resinas a nivel industrial, ¥ como 1al
es solo la primera parte de una serie de trabajos que determinen si es factible o no su
utilizacion. (Apedice 4)

-Los logros obtenidos con la inclusion de un reactor con este catalizador a fa linea de
gasolina reformada serian. fa disminucion de los niveles de un contaminantes importante de las
gasolinas, logrando alcanzar niveles de calidad internacional en este contaminante (1% en
volumen) en particular, logrando por ende la disminucion ¢n las emisiones de este mismo al
ambiente de las zonas donde se consuman estas gasolinas

-El modelo cinético propuesto reproduce correctamente los valores experimentales,
hasta una conversion del 50% aproximadamente

-Los valores reportados en el analisis cinético indican que la selectividad de la reaccion

disminuye conforme aumenta la temperatura de reaccion.
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APENDICE 1

DATOS EXPERIMENTALES Y RESULTADOS
TABULADOS DE LAS GRAFICAS PRESEVTADAS
EN EL CAPITULO 3.

EFECTO DEL TIPO DE CATALIZADOR.

DATOS EXPERIMENTAL

Catalizador, IR-120 XN-1010 A-1S5
Temperatura (°C) 140 140 140
Presion (atm 62 62 62

Cant de catalizador (g) 113 113 113
Carga inicial de Benc. (») 45 8 45 8 458
Heptanoc b p (ml) 150 150 150
Peso inic. lig (g) 1122 1122 112

Peso inic. canastilla (g) 1949 194 9 194 9

Peso Prop anadido (g)

Peso final canastilla (g) 2055 2153 2134
Peso final de lig. (i) 992 119 125
Volumen final de lig (ml) 133 155 163

RESULTADOS TABULAIXOS

Catalizador IR 120 AlS XN 1010
Disminucion 4 65°% 77134 °% | 53 73 °%
Selectividad Cum 100 °a 5741 °%e 60 38 %o
- Selectividad Dialq 0.00 % 32 59°%a | 39 52 %
Selectividad Trialg 000 % 765°% 0.00 %
Volumen final 1g (m}) 1472 187 12 181 .6
Peso final Iq (») 109 8 143 SO 139 4
Catalizador IR 120 AlS XN 1010
| Conc fin Benc (mol/litro) 3.73 0.85 1.75
Conc fin Cum (mollitro) 0.0002 118 07347
Conc fin Dialg (moltitro) 0 oo 0.87 0.66
Conc fin Trialg (mollitro) 0.00 017 000
Error del Balance 6.42°%% 297% 6347 %




EFECTO DE LA TEMPERATURA DE REACCION.

DATOS EXPERIMENTALES

Temperatura 90 °C 110 °C 120 °C 140 °C
Presion (atm) 62 62 2 62
Cant_de Catalizador (1) 113 113 113 113
Carga inic_de Benc (g) 458 45 8 458 458
Heptano cb.p (ml) 150 150 150 150
Peso inic. lig (g) 1126 112 iz 4 1121
Peso inic _canastilla (g¢) 194 9 195 4 194.1 194 9
Peso Prop afadido ()
Peso final canastilla (o) 213 0 2139 213 14 213 4
Peso final tiq (&) 99 5 1008 106 8 125
Volumen final lig (ml) 151 135 136 163
RESULTADXIS TABULADOS
Temperatura 90 °C 110 °C 120 °C 140 °C
Disminucion 9 50°% 3190% 46.41 % 76 80 %%
Selectividad Cum 86 85 %5 87 95 °%a B3 32 °% 57 41 %
Selectividad Dialg 1315°5 12 05°% 16 68 % 32.59 %%
Volumen final ig (mi) 1555 160.4 172 1871
Peso final 19 (g) 118§ 1193 125 8 143.5
Temperatura 90 °C 110 °C 120 °C 140 °C
Conc fin Benc (mol/litro) 3 47 2 03 2.07 0.85
Conc fin Cum (mollitro) 027 074 1.04 1.18
Conc fin Dialqg (mol/litro) 0.04 010 21 087
Error balance 535° 396°% 203% 1 50°%%
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EFECTO DE LA PRESION DE REACCION.

DATOS EXPERIMENTALES

Presion (atm) 4.9 6.2 8.9
Temperatura (°C) 140 140 110
Cant_de Catalizador (g) 113 113 113
Carga inic Benceno (g) 158 358 45.8
Heptano c.b p (m!) 150 150 150
|___Pesoinic. delig (g) e 1121 1123
| _Peso inic. canastilla (¢) 195 1949 195 3
| _Peso Prop. adadido (g) 2777 23 67 27.77
|__Peso final canastilia (g) 2127 213 4 2134
Peso final de lig_(g) 1106 125 151
Volumen final de lig () 147 163 198

RESULTAIXIS TABULADOS

Presion (atm). 4.9 6.2 3.9
Disminucion 6536 % 77 13°%0 [ 89 43 %%
Selectividad Cum 6188 %% 57.41°% | 39429%
Setectividad Dialg 30 29 % 45 2926 | 17 21 %%
Selectividad Trialq 483°a 7 65°%a 13.37 %
Volumen final ig (ml) 170 5 187 12 223 05
Peso final g (&) 128 30 143 50 170 10
Presién (atm). 1.9 6.2 8.9
Conc fin Bene (molditro) 135 O 85 039
Conc fin Cum (mollitro) 127 118 Q.71
Conc fin Dialg (mollitro) 0 59 O 87 0.85
Conc fin Trialg (mollitro) 0 09 o7 G024
Error del Balance 455%0 297 % 13 %6




EFECTO DE LA CANTIDAD DE CATALIZADOR.

DATOS EXPERIMENTALES

Cant. de Catalizador (g) 5.6 11.3 18.3 26.2
Temperatura (°C) 140 130 140 140
Presion (atm) 62 62 62 6.2
Carga inic_de Benc (2) 458 45 8 45 8 458
Heptanoc b p (mh) 150 150 150 150
Peso inic. de lig () 112 2 112 1 1122 111.6
Peso inic canastilla (2) 192 2 194 9 204 9 208 9
| Peso Prop anadido (&) 2777 24 67 27 77 2777
Peso final eanastilla (g) 210 213 4 2253 231
Peso final de lig () it 125 1293 151
M olumen final de lig (ml) 194 163 170 197
RESULIADOS TABULADOS
Cant. de Catalizador () 5.6 11.3 18.3 26.2
Disminucion 59.05 %o 77 14 % 88 62 %% 93 18 %o
Sclectividad Cum 61.62 % 5741 % 39 71 % 32.87%
Selectividad Dialq 27.38 %o 12.59 % 47 81 % 50.66 %%
Selectividad Trialg ___ 3 54 % 7.65 %o 1248 % 1647 %%
Volumen final iq (m!) 167.1 187 1 196 7 2258
Peso tinal ig (y) 1231 143 5 1572 188 O
Cant., de Catalirador (g) 5.6 1.3 18.3 26.2
Conc fin Benc (mollitro) 1.50 G 85 045 027
Conc fin Cum (mol/litro) 1.24 118 0.91 0.71
Cone fin Dialqg (mollitro) 0 49 087 1.10 1.09
Conc fin Trialq (mol/litro) 0.07 017 0.29 035
Error en cl balance 588 % 297°% 6 58 Yo & .84 %
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EFECTODE LA VELOCIDAD DE AGITACION EN LA RAPIDEZ DE REACCION,

DATOS EXPERINMENTALES

“el. de agitacién m) 800 1600
Temperatura (°C) 120 120
| Presion (atm) 76 76
Cant_de Catalizador (x) 113 113
Carga inic._ de B > (2) 45 8 45 8
Heptanoc b p (mh) 150 150
Peso inic _de lig. () 111 8 112 5
Peso inic. canastitla (g) 196 5 196
Peso Prop afadido (g) 335 325
Peso final canastilla (g) 214 43 214
Peso final de lig (=) 1141 114 5
Volumen final de lig (ml) 150 151

RESULTADOS TABULADOS

Vel de agitacién (rpm) 800 1600
Disminucion 55 97 %o 48 30 %o
Selectividad Cum 76 75 %% 79 79 %%
Selectividad Dialq 21.54 %% 18 75 %4
Selectividad Trialg 173 2 135°%a
Volumen finaj iq (ml) 173.5 174.7
Peso final Iq (a) 132 0 132 5
Velocidad de agitacion (rpm) :1038) 1600
Conc.fin Benc (moliitro) 172 195
Conc fin Cum (mollitro) 113 104
Conc fin Dialg {(moVl/litro) 027 020
Conc fin Trialg (mollitro) 0025 0019
Error en balance 372% 121%s




DATOS EXPERIMENTALES Y RESULTADOS A DIFERENTES TIEMPOS DE REACCION EN
FUNCION DE LA TEMPERATURA DE REACCION.

TEMPERATURA 110 °C

DATOS EXPERIMENTALES

Tiempo de reaccién (min.) 15 20 30
Presion (atm) 76 76 7.6
Cant de Catalizador (g) 113 113 11.3
Carga inic. de Benceno (g0) 43 8 458 458
Ieptano cbp (ml) 150 150 150
Peso inic_de lig_(g) 1121 112.0 1120
Peso inic. de canastilla (g) 1958 190 3 1963
Peso inic de reactor (g) 719934]| 7199 86 | 7197 56
l_ Peso final de reactor (u2) 7217 29] 72208 | 7223.58
Peso final canastilla (g) 2130 2155 2165
Peso final de lig (g) 104 104.1 106 2
Volumen finali de lig (ml) 140 142 144
RESULTADOS TABULADOS
Tiempo de reacciéon (min) | &3 20 30
Disminucion 220U°%,) 28.0% 34 7%
Selectividad de Cumeno 93 4% ] 96 8% B2 5%
Selectividad de Dialguilados 56% 32% 158 %
Selectividad de Trialquilados 0% 0% 17°%
Volumen final 1q Calc Flash(mi) 63 o 263 .99 26393
CONCENTRACIONES ODTENIIDAS MEDIANIT EL ANALINMS CROMATOGRAFICO
Tiempo de reaccién (inin) o 15 20 30
Conc fin Benc (mollitro) 391 291 269 244
| Conc fin Cum (mollitro) R 039 055 067
Conc fin Dialq (mollitro) 0 00 0.023 0018 0.128
Conc fin Trialq (mol/litro} 000 © 00 0 00 0014
Error en balance 000 °, 56°% 6.68 %o 503 %

CONCENTRACIONES FINALES PARA ANALISIS CINETICO, OBTENIDAS MEDIANTE FEL FLASH

A TEMP Y PRES CONSTANTES
Tiempo de reaccién (min) o Is 20 30
Conc_fin Heptano (molitro) 3.530 3.529 3.483 3.388
Conc fin Benc (mollitro) 3.1240 2.527 2376 2137
Conc fin Cum (mollitro) 8} 0 391 Q.488 0.59
Conc fin Dialg (mollitro) a 0.0202 0.0162 0.0475
Conc fin Trialq (mollitro) o 3] [s] 0012
Conc fin MetCip (mollitro) o) 0353 0455 0563
Conc fin Propileno (mollitro) 1.068 1113 1.127 1.137
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TEMPERATURA 120°C .,

DATOS EXPERIMENTAL ES
Tiempo de reaccién (min.) 15 20 30
Presion (atm) 76 7.6 7.6
Cant. de Catalizador (g) 113 113 113
Carga inic. de Benceno (g) 45 8 45 8 458
Heptano cbp (ml) 150 150 150
Peso inic_de lig (g) 112 ¢ 1118 1125
Pcso inic. de canastilla (g) 196 1957 197
Peso inic de reactor (g) 720023 72006 1 7207 97
Peso final de reacior (g) 722237 | 722539 723786 |
Peso final canastilla (g) 214 2125 2157 |
Peso final de ig (&) 1095 111 8§ 1139 |
Volumen final de lig_(ml) 150 152 155 |
RESULTADOS TABULADOS
Tiempo de reaccién (min) 15 1 20 30}
Disminucion 3333°% | 378°%, | 486% |
Selectividad Cumeno 813°% | 803°%¢ 76 8 %5
Selectividad Dialquilados 17 2% T 18 2% 204 %
Selectividad Trialquilados 15°% | 16°% 28 %
Volumen final 1g Calc Flah(ml) 263 85 | 264027 264 37
CONCENTRACIONES ORTENIDAS MEDIANIT- EL ANALISIS CROMATOGRAFICO
Tiempo de reaccién (min) o 15 20 30
Conc fin Benc (molditro) 391 2433 231 193
Conc fin Cum (mol/litro) 000 073 085 098
Cong fin Dialg (mollitro) 003 0155 0 192 0.259
Conc fin Trialg (mollitroy 0 00 00135 0017 0036
Error en balance 00°% 10°%. -0.35 %% -05%0

CONCENTRACIONF S FINALES PARA ANALISIS CINETICO, OBTENIDAS MEDIANTY
A TEMP Y PRES CONSTANTES

DEL FLASH
Tiempo de reaccion (min) | o 15 20 30
Conc fin Heptano (molAitroy 3 548 33351 3 288 3253
Conc fin Benc (moVlitro) 3142 214z 2.005 1 698
Conc fin Cum (mol/litro) o 0641 0. 7384 0.862
Cone fin Dialq (mollitro) Q 0136 0167 0.220
Cong fin Tralg (moVlitro) o 0012 00145 00317
Conc fin de MetCip (mollitro) o) 0376 0 361 0 5497
Conc fin Proéi!eno (mollitro) 08642 | 08978 0 9083 0 9195
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TEMPERATURA 130°C .

DATOS EXPERIMENTALES

Tiempo de reaccidén (min.) 15 20 30
Presion (atm) 76 76 76
Cant_de Catalizador (g) 113 113 113
Carga inic. de Benceno () 45 8 458 45.8
Heptano cbp (ml) 150 150 150
Peso inic_de lig (8) 1127 1121 111 5
Peso inic _de canastilla () 195 8 1958 196 1
Peso inic de reactor (2) 7199 38 7207 97 7198 90
Peso final de reactor (2) 7226 0 7241 37 7236 41
Peso final canastilla (g) 2146 2137 2160
Peso final de lig. (@) 1127 1183 1115
Volumen final de lig_(mh 152 159 139
LTADOS TABULAIXS
Tiempo de reaccidén (min) 15 20 30
Disminucion 5473 %% 61.74% |75 73 %5
Selectividad Cumeno 73 4% 69 8 %% 619°%
Selectividad Dialquilados 231°%% 25 1°% 307°%
Selectividad Trialquilados 359 52% 7 4%
Volumen final 1q Calc Flahiml) 264 06 263 79 263 24
CONCENTRACIONES OBTENIIIAN MEDIANTE L1 ANALINS CROMATOGRAFICU)
Ticmpo de reaccidn (min) o 15 20 30
Conc fin Benc (mol/litro) 391 1.84 152 096
Conc fin Cum (mollitro) 0 00 1.00 105 107
Conc fin Dialg (mollitro) 003 G.313 0377 0531
Conc fin Trialg (mollitro) 0 00 0.047 0078 00128
Error en balance 00°% 18% 383°% 567%

CONCENTRACIONES FINALLS PARA ANALINS CL
A TEMP Y PRES CONSTANTES

NETICO

L OBTENIIAS MEDIANTY L FIASH

Tiempo de¢ reaccién (min) V] IS5 20 30
Conc fin Heptano (mollitro) 3 996 3 243 3210 3.1547
Conc fin Benc (mol/litro) 3 507 1.594 1.3435 0.8891
Conc fin Cum (molAlitro) o 0.8696 09322 09926
Conc fin Dialq (moldlitro) o 2833 0.3485 04932
Conc fin Trialq (moVilitro) 0o 0.1910 02424 0.1189
Conc fin de MetCip (moliitro) o] 04179 06185 0.768S
Congc fin Propileno (mollitro) 07572 G 7234 0.7440 0.7614%
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TEMPERATURA 140°C .

DATOS EXPERIMENTALES

Tiempo de reaccién (min.) 15 20 30
Presion (atm) 76 76 76
Cant_de Catalizador (g) 113 113 13
Carga inic _de Benceno () 45 8 45 8 45§
Heptano cbp (mi) 150 150 150
Pcso inic_de lig (&) 1113 1120 1118
Peso inic_de canastilla (g) 195 9 195 9 195 5
Pesao_ inic de reactor (g) 71995 7200 23 7208 94
Peso final de reactor () 7227 8% 7234 95 725093
Peso final canastilla (g) 2143 213 2155
Peso final de lig (=) 1151 123 ¢ 128 2
Volumen tinal de lig (ml) 155 160 172
RESULTAIDXOS TABLUL ADOS
Tiempo de reaccién (min) ts 20 30
Disminucion 59 57 °0 069 25% | 76 10 %,
Sclectividad Cumeno 68 0 % 5951°, 598°%0
Selectividad Dialquilados 265°%a 316°% 31 5%
Selectividad Trialguilados $5°% B9 % 8 6%
Volumen final Ig Calc Flah(ml) 264 07 263 11 264 07
CONCENTRACIONTS OBTENIDAS MEDIANTT [T ANALISIS CROMATOGRAFICO
Tiempo de reaccién (min) o 20 30
Conc fin Benc (mol/litro) i 123 096
Conc fin Cum (mollitro) 0 00 113 106
Cong fin Dialg (mol/litro) 0 00 0 601 0559
Conc fin Trialg (mollitro) 0 00 017 0153
Error en balance Q0% -0 98 °% 819

CONCENTRACIONES FINALES FARA ANALISES CINETICO,

. OBTENIDAS MEDIANTE F1L FLASH
A TEMP Y PRES CONSTANTTE S

Tiempo de reaccién (min) o 15 20 30
Conc fin Heptano (mollitro) 3. 9486 3 1404 3 0698 31312
Cong fin Benc (mol/litro) 3.4918 1 3943 1.080 0 9044
Conc fin Cum (mollitro) O 0.9948 0 9938 1.019
Conc fin Dialg (mol/litro) o 03318 03652 04576
Conc fin Tralg (mol/litro) o 0081 0.1491 01445
Cong fin de MetCip (mol/litro) 2] 03101 03652 08151
Conc fin Propileno {(mollitro) 0.5542 05731 O 5873 0 6042
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PRUEBAS DE ESTABILIDAD DEL CATALIZADOR.

DATOS EXPERIMENTALES

Tiempo de resaccién (min). &0 120 180 240
Temperatura (°C) 120 120 120 120
Presion (atm) 76 76 706 76
Cant. de Catalizador (g} 113 11.3 113 113
Carga inic. de Benceno (g) 45.8 45 8 338 400
Heptano cbp (ml) 150 173 4 131 1379
Peso inic_de lig (&) 112 8 1333 1540 158 5
Peso inic. de canastilla (g) 196 2 196 2 1962 196 2
Peso Prop aftad (g) 51 30 56 87 59 77 5675
Peso final canastilla () 217 5 2173 218 219
Peso final de liq (g) 131 1 155 149 7 137 9
Volumen final de lig (ml) 176 168 196 184
RESULTADOS TABULADOS
Tiempo de reaccién (min. 60 120 180 240
Disminucion 70.54% | 73 54°a | 76 70 %0 76 09 %o
Selectividad Cumeno 67 79 % 56 3826 48 0} o 5233°%
Seiectividad Dialquiladas 27.534% | 33 81°% | 37 53 %% 3428 °,
Selectividad Trialguilados 3.67 % 8 30°% 13 46 °% 1339°%
Error en ¢l balance 11 57 9%, 10 14%6 0.81% 15 47%
DATOS EXPERIMENTALEN
Tiempo de reaccién (min). 120 540 600 660 |
Temperatura (°C) 120 120 120 120
Presién (atm) 76 7o 7.6 76
Cant_de Catalizador (&) 113 113 113 113
Carga inic. de Benceno (g) 397 39.7 397 397
Heptano cbp (ml) 156 06 15Q 96 159 68 160 34
Peso inic_de lig (2) 118 2 1196 1194 1197
Peso inic. de canastilla () 196 2 196 2 190 2 196 =
Pcso Prop_aad () 43 56 3933 3033 39 33
Peso final canastilla () 218 2183 218 6 218
Peso final de tiq (g) 1302 123 6 121 1 1195
Volumen final de liq (ml) 175 166 164 162
RESULTADOS TABULAIDUS
Tiempo de reaccién (min.) 420 =40 600 660
Disminucion 60 62% 59 95% 50.75%a 52 06°a
Sclectividad Cumeno 52.53% 65.02% 67 16%0 67 62%6
Selectividad Dialquilados 34.55% 28 36% 27.23% 28 05%
Selectividad Tnalquilados 12 92% 6 62%0 561°% 4. 33%
Ermror en el balance 5.38% 8 96%a 7.80% 1 85°%%
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APENDICE 2.
CURVAS DE CALIBRACION PARA
ANALISIS CROMATOGRAFICO.
Como se explico en ¢l capitule 2 de esta Tesis, el equipo utilizado para los analisis
cromatograficos fue un cromatégrafo de gases Hewlett Packard S890 Sernes II, con una
columna Alltech AT-35 (0 53 mm*™ 10m Methy! Silicone)

Siendo las siguientes las caractensticas del método empleado en este analisis v para la

obtencion de las curvas de calibracion que se presentan a continuacién

Temperatura de Injector 160 °C
Temperatura de Detector 180 °C
Relacion de Splitter 20
Programa de temperatura de Homo
Temperatura Tiempo de estabitidad Variacion programada de
[ ] (min ) de Temp (CC/min)
30 05 65
80 133 65
180 180 -

Las graficas presentadas son las que se pudieron realizar con los patrones con los que se
contaba en ¢l laboratorio, no pudiendose realizar las curvas correspondientes para el 1.2
diisopropilbenceno vy los trialquilados, por lo que se considerarcn las dos de dialquilados para
poder evaluar las concentraciones de ¢stos, teniendo finalmente que la grafica de la figura A 2.3
se utilizara para evaluar las concentraciones de el 1.2 diisopropilbenceno. y la grafica de la figura
A 2.4 se utilizara para evaular las concentraciones de trialquilados

Los tiempos de retencion para estas sustancias se determinaron con el equipo de

cromatografia acoplado con un detector de infrarrojo
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APENDICE 3.
PROPIEDADES DE LA RESINA DE INTECAMBIO
IONICO AMBERLYST 15.a1

PROPIEDADES
Apariencia
Distribucion tipica de tamano de
particula Porciento retenido en %o
1mm diametro

AMBERLYST 15,
Dura. seca, particulas esféricas

2-5
I mm - 0 832 mm diametro 20-30
0 834 mm - 0 50 mm diametro 45-55
0 56 mm - 0 42 mm diametro 15-25
042 mm - 0.336 mm diametro 5-i0
Porciento a través de 0 336 mm 1
Densidad 608g/L.

Humedad por peso menos del %0

Pocentaje de aumento de volumen

de seco a saturacidon con el solvente

%6
Hexano 10-15
Tolueno 10-15
Dicloruro de etileno 15-20
Acciato de etilo 3040
Alcohol etilico 60-70
Agua 60-70

Concentracion de ion hidronio
Area superficial

4 7 meg/g. seco

49 5 mi/g
Porosidad 0.336 ml/y,
Diametro promedio de poro 280 A
Desorcion a temperatura programada

Intervalo de temperatura NTSA

20°C - 150°C 0.5096 meq/g
El resto de los meq/g se presentan a mayores temperaturas por 1o que no pueden ser

analizados pero sc¢ presume que los demas sitios sean de mayor acidéz



APENDICE 4.

DETERMINACION DEL TIPO
DE REACTOR RECOMENDADO.

CORRIENTE A TRATAR

F = 348 792 ibmolh CBo = 2 3 gmol/L.

Q = 18994 m'h d Corriente = 675 86 g/l

Qg =316 56 L/min d Catalizador = 528.7 g/,

Fg = 2650 8192 gmolmin d Scolido catalizador == 12712 g1,
REACTOR TUBULAR.

Para los calculos de este reactor se modificaron las constantes de rapidez de reaccion,
dividiéendolas entre las concentraciones de Propileno presentes en la fase liquida para cada
condiciones de reaccion.

Ky = 00149 min'' K = 0 01673 Lé(min gmol)

Normalizando la carga del reactor

Kine = | 674e-3 Li(min gmol %opeso cat)

El porciento de catalizador se define como

CSOCat
%ecat = ——BEEO__ a 1000
pesocormente

Pesocorriente = V', {pCorr)



T 1
V. = pesocat] ———— — i
m =P . pcatsol  peat

sustituyendo obtenemos:

%%cat = 1 ! 1 *100%
e - OGO
pcatsol pcal)
Balance de materia
v=mnaR’z dv = nR?dz

is dx, _ nR'r
nR'dz  F dz F
Suponcmos bajas conversiones, hasta 20%0 de conversion

Cuo = Cu 5 Cpo - Cp

C
€, =Cpo = %uCuo SR
Crv

fu =~ CuCy (Pocar) = ~K 1 Co’ (1= x £ x4 )
De zhi obtenemos:

{5 ax, - o2
A

2 1
K (%6cat)C ot (1 - x,,)(.,s - x”)

Sustituyendo



—hij———ﬁ,‘;——\ =z
(-xnX g =)

Integrando la ecuacion anterior obtenemos

G[ln(l— xn)—ln(é- xqu *ln(—é—)]: z

donde

Para una conversion del 20%5 obtenemos
M=31517cm § =256
G =517 78 cm

z=517.78(0.4943) =2550cm

z=-26m

d=1m

V=20m'

Peso catalizador necesario = 1217.6 Kg

REACTOR DE TANQUE CONTINUO AGITADO.
Para este caso no es necesaria la modificacion de las constantes de rapidez de reaccion
K, = 00218 min”’

Balance de materia

QCpo = Cp) = £V = VK, C,



Definimos la conversion de benceno como

Xy = Cuy —Ca
Coo
Combi do ambas ecuaci ob os
RCPUL .7 S
K(1-xy)

Para una conversion det 20% obtenemos los siguientes resultados

Vig=53114L Rel volumétrica experimental

V/LL =0.4125
V tot Reactor = 7.5 m’

Cantidad de catalizador = 282.5 Kg

Estos resultados indican que el mejor reactor para la reaccidn estudiada con ia resina
Amberlyst 15 como catalizador es el de tanque continuo agitado, por lograr en este mantener la
concentracion de propileno constante

Considerando ahora un reactor tubular donde sc tengan entradas frescas de propileno a

ciertas alturas determianadas(20 cm), obtenemos los siguientes resultados

Conversion 20%

L=2m
D=10m.
Ve=16m’

Peso requerido de catalizador = 955.0 Kg.




Estos resultados conforman el hecho de que el reactor que requiere menores inversiones
por uso de catalizador es ¢l de tanque continuo agitado, ademas de que las modificaciones al
reactor tubular propuesto conllevarian dificultades en su operacion y control

Por las necesidades del proceso. la conversidon gque se requiere es de un 50%, por lo que
se propone el uso de reactores en cascada para lograr tal proposito. asi tambien el esquema
reaccionante que se propone cs ¢l que se encuentra el figura 51

. teniendo las siguientes

caracteristicas en las cormentes de reaccion

Especig ‘[ T

orriente 1 z 3 Kl | 5 6 7 8
Propileno - 3739 37 49 3749 | 6467 1925 14 35 S8 28
nCé 70 88 70 88 70 88 7088 | - - - -
2met-C5 77.01 77 01 77.01 7701 | - - - -
3met-C5 62 63 62 63 62 63 62.63 - - - -
2.4 met-C5 17.88 17 88 17.88 17 88 - - 1 - -
2 2 met-CS 16 01 16 O1 16 Ol 1601 - - 1 - -
Benceno 95.15 72 34 5536 43 34 - - - -
Met-NC5 9232 232 9 232 9232 - - - -
Cumeno - 1922 3333 43 43 - - - -
Pohalgullados - 3198 6 56 B 68 - - -
{Ibmot/h 345 792 | 38667 | 38638 | 38658 | 64 67 1925 1435 98 28

Las caractersticas de las unidades de reaccion recomendadas son las siguientes

Vol taotal del reactor g2m*

Tiempo de residencia 18 minutos

o 1.5
Longitud 25m
Diametro

1.7m
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