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Introduccion.

INTRODUCCION

La alquilacion de isobutano con butenos (olefinas ligeras) juega un papel clave en la
elaboracion de gasolina de alto nimero de octano. El producto del proceso de alquilacion se
denomina alquilado, ¢l cual contribuye con un 10 a 15% de la gasolina terminada. El alquilado
es un ingrediente particularmente valioso, ya que tiene un nimero de octane alto (tipicamente
90-94), una presion de vapor baja, no contiene olefinas y aromaticos, no contiene azufre, y no
contribuye a fa formacion de ozono; ademas, muestra una estabilidad excelente y tiene un calor
de combustién elevado. Dentro de un motor de combustion interna produce una relacion de
compresion mas alta, lo cual se refleja en un incremento de kilometros/litro, y tiene una
combustion limpia. También ofrece una cantidad mayor de gasolina por volumen de petroleo
crudo. Estas propiedades hacen del alquilado un ingrediente clave para las gasolinas
reformuladas requeridas desde 1990 por el Acta del Aire Limpio (C.A.A., por sus siglas en
inglés) y por el Comité Fuentes de Aire Limpio para California {C.A.R.B., por sus siglas en

inglés) en Estados Unidos, y por la SEM.ARN.AP,, en Meéxico desde 1994.

El proceso de alquilacion se ha operado comercialmente desde los afios 40's utilizando
como catalizadores al acido fluorhidrico (HF) y acido sulfirice (H.804), pero debido a la
preocupacion creciente por ¢l cuidado del medio ambiente, su uso se esta restringiendo debido

a los riesgos y seguridad de sus instalaciones.
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Debido a esto, en los Gltimos afios se ha presentado un avance tecnologico significativo
en el proceso de alquilacion, sustituyendo el uso de los catalizadores acidos de origen mineral,

por catalizadores dcidos sdlidos para su aplicacion en un futuro muy cercano,

La alquitacion con catalizadores &cidos solidos tiene ventajas potenciates en la seguridad
de sus unidades y en el cuidado del medio ambiente, con respecto a la alquilacion homogénea

icida-liquida convencional. Esto es especialmente real para el proceso de alquilacién con HF.

La industria y la academia han estado trabajando fuertemente en la investigacion y
desarrollo de estos catalizadores acidos solidos desde hace 25 afios. Varios de estos procesos
han alcanzado la etapa de planta piloto, pero ninguno todavia ha sido comercializado, debido a
varias barreras de tipo técnico. Estas barreras deberan ser eliminadas en los proximos aﬁo§ sies

que se desea comercializar con éxito una tecnologia con este tipo de catalizadores.
Este tipo de barreras suelen ser:
* Regeneracion del catalizador.
* Disefio del reactor.

* Separacion del producto del catalizador sohdo.

Esta ultima barrera es clave, debido a que constantemente se mejoran los procesos de

separacion.
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La capacidad instalada para este proceso en Estados Unidos hasta 1997 es de 960,000
barriles/dia. Aunque el proceso de alquilacién es menos importante en otros paises, su
importancia est4 creciendo rapidamente. La produccion de alquilado a nivel mundial es de 1.15
millones de barriles/dia y se espera crecer rapidamente a través del aiio 2000 con una demanda

de 10 a 15%. -

El desarrollo del proceso de alquilacion mediante catalizadores acidos solidos se
encuentra en una etapa crucial, ya que si no se encuentra pronto un nUEVo proceso economico y
limpiamente superior, se perdera una oportunidad importante en la creciente demanda mundial
de alquilado. Lo cual resultara en nuevas unidades de alquilacién con el uso de HySO. y las
unidades existentes que utilizan HF continuarin siendo operadas o reacondicionadas para

trabajar con H2504.

Existen al menos cuatro sistemas cataliticos heterogéncos para la alquilacion de
isobutano con butenos que son desarrotlados en etapa de planta piloto. Este tipo de proceso
requiere de un catalizador solido con una fuerza acida adecuada y una distribucién homogénea
de sus sitios acidos” para promover la alquilacion del isobutano, en lugar de favorecer

reacciones secundarias.

El problema mayor de estos sistemas cataliticos heterogéneos es la rapida desactivacion

de los sitios acidos, ocasionados por intermediarios de reaccion y subproductos.
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El presente trabajo forma parte de una serie de proyectos en los que se realizan diversos
estudios acerca de catalizadores acidos y superacidos enfocados al mejoramiento de diversos
procesos petroquimicos, en relacion directa con ¢l Programa de Reformulacion de Gasolinas el

cual desarrolla los siguientes puntos:

a) Sintesis de los catalizadores para la alquilacion de isoparafinas y benceno, para

reducir sus concentraciones en la gasolina de reformado.

b) Empleo de resinas acidas de intercambio idnico como catalizadores, Amberlyst-15,
Nafion NRSO, Amberlyst XN-1010, y estas mismas resinas modificadas con acidos de Lewis

para emplearlas como catalizadores superacidos, en la alquilacién de isoparafinas.

¢} Preparacion de aliminas fluoradas, que comprenden distintos porcentajes en su

contenido de fiior, estas se usan en la alquilacion de benceno.

d) Zirconias sulfatadas, catalizadores superacidos que se estan sintetizando para

probarias en la alquilacion de isoparafinas e isomerizacion de parafinas.




CObjetivos.

OBJETIVOS

Este trabajo de tesis comprende la continuacién de un proyecto global de investigacion,

cuyo objetivo principal es el desarrollo de catalizadores sélidos para el proceso de alquilacion.

Los objetivos de este trabajo de tesis son:

« [mplementacion y optimizacion de un método analitico cualitativo y cuantitativo por

cromatografia de gases en columna capilar para muestras de alquilado.

o Realizar pruebas de actividad catalitica hacia la alquilacion de isobutano con butenos,

empleando catalizadores sintetizados en el laboratorio.

o Para los catalizadores que hayan demostrado tener actividad catalitica en este proceso,

se realizara una amplia exploracion de las condiciones de operacion del proceso.
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CAPITULO 1

ANTECEDENTES: PANORAMA GLOBAL

El anlisis de los problemas de contaminacion del aire es extremadamente complejo.
Algunos tienen un alcance nacional (por ejemplo, la definicion de los niveles reales de
exposicion de la poblacion, la determinacion de un riesgo aceptable y la identificacion de las
estrategias mas efectivas de control), en tanto que otros son de una naturaleza basica y son
aplicables en todos los paises™ (por ejemplo, el analisis de la relacion existente entre los niveles
de exposicion a productos quimicos, sus dosis y efectos).

En base a esto, se han hecho estudios recientemente sobre ¢l impacto ambiental
producido por fuentes moviles, es decir fos vehiculos automotores, los cuales contribuyen con
una parte significativa en la emision de contaminantes del aire. Los resultados son preocupantes
y por esta razon, se han creado instituciones gubernamentales y privadas en todo &l mundo,
cuya finalidad es proponer altermativas de solucion a este problema.

Para entender el fenomeno, los estudios de impacto ambiental se enfocan en encontrar
cual es el origen de la contaminacion por parte de los vehiculos automotores.

El origen de las emisiones contaminantes se debe principalmente a las reacciones de
combustion en el motor, pérdidas por evaporacion durante el abastecimiento de gasolina y la
combustion incompleta del combustible.

Una parte del esfuerzo para reducir las emisiones contaminates se concentrd en la

construccion del convertidor catalitico desde 1975. Pero en poco tiempo las autoridades se
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dieron cuenta que el combustible empleado también es clave en la calidad de las emisiones
producidas®®.

Recientemente se han introducido regulaciones ambientales que se enfocan a desarrollar
mejores combustibles desde el punto de vista ecoldgico, asi como aumentar la eficiencia de la
combustion de estos en los motares de los automéviles.

Los cambios en la composicion de la gasolina estan regidos por diferentes organismos privados
y gubernamentales, los cuales desarrollan diferentes estudios de impacto ambiental,
climatologicos y geograficos para poder determinar la composicion de los combustibles.

De todas las regulaciones ambientales en el mundo, la de Estados Unidos parece ser la
mas fundamentada en estudios de impacto ambiental. En este pais desde 1990, se aprobo lo que
se conoce como Acta del Aire Limpio (C.A.A., por sus siglas en inglés), este documento asigna
responsabilidades a la Agencia de Proteccion Ambiental Estadounidense (E.P.A., por sus siglas
en inglés) a fin de establecer las regulaciones para la formulacion de las gasolinas en los
proximos afios.

En Europa y Japén se espera que ¢l proyecto de gasolinas reformuladas proceda mas
lentamente que en Estados Unidos. Se esperan cambios en los proximos afios, como la
eliminacion de compuestos de plomo y reduccién del contenido de benceno.

La eliminacion de compuestos de plomo de sus gasolinas, originara una demanda para producir
componentes de alto nimero de octano; asi como incrementar su capacidad de gasolina de
reformacién. Todos estos cambios originardn modificaciones en las estrategias europeas de

refinacion™.
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En México ya se estd trabajando para emitir normas que regulen la composicion de las
gasolinas, para esto, La Secretaria del Medio Ambiente, Recursos Naturales y Pesca
(S.EM.ARN.AP),y el Instituto Nacional de Ecologia (I.N.E.), trabajan en coordinacién con
PEMEX-Refinacion y las industrias involucradas, con el objetivo de definir dicha normatividad

y las acciones que ayuden a resolver el problema de 1a contaminacion.

Desafortunadamente estos trabajos no se han desarrollado con la suficiente rapidez que
se requiere. Se estima que para el afio 2000, la legislacion nacional en materia de gasolina sea
equivalente a la vigente en Estados Unidos en los afios de 1996 y 1997, pero adecuada a las
necesidades del pais y tomando en consideracion la Politica Nacional de Combustibles, el
esquema zctual de produccién de Petroleos Mexicanos, la reconversion necesaria de aquellos
procesos que permitan garantizar la fabricacion de combustibles de mejor calidad, asi como las
diferentes zonas del pais. Estos aspectos estin contenidos actualmente la Norma Oficial

Mexicana NOM-086-ECOL-1994, (Tabla 1).

Esta norma oficial mexicana coincide parcialmente con el Caodige Federal de
Reglamentaciones de los Estados Unidos y con las Normas de la Sociedad Americana de

Prueba de Materiales (A.S.T .M., por sus siglas en inglés).

A partir de estas especificaciones, surge el nombre “gasolina reformulada”, cuya unica
diferencia con la gasolina convencional es la concentracion de sus componentes, de manera tal

que se reduzcan significativamente las alteraciones del medio ambiente® .
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Tabla 1. Especificacion de la gasolina Magna-Sin para zonas metropolitanas (1).

Propiedad Especificacién Método
Peso especifico a 20/4 °C Informar ASTM-D-287-87 6 1298-90
Destilacion (2):
el 10% destila a 65°C maximo
el 50% destila a 77 a 118°C maximo ASTM-D-86-90
el 90% destila a 190°C maximo
Temperatura final de ebullicion 221°C maximo
Residuo de la destilacion 2%vol maximo
Presion de vapor Reid 45 a2 59kPa
6.5a9.5 Ibfin’® ASTM-D-323-90
ZMCM
Azufre 0.10% peso maximo ASTM-D-1266-91 6 2622-87
Prueba Doctor o Azufre negativa ASTM-D-235-87
mercaptaico 0.002% peso maximo ASTM-D-3227-8¢9
Corrosion al Cu, 3 horas a 50°C estandar no. | maximo ASTM-D-130-83
Goma preformada 0.040 kg/m’ maximo ASTM-D-381-86
Periodo de induccién 300 minutos maximo ASTM-D-525-88
Contenido de plomo 0.0026 kg/m’® maximo ASTM-D-3237-90, 3116-89,
0.10 g/gal maximo 3229-88 6 3348-91
Nimero de octano (RON) Informar ASTM-D-2699-88
Nﬁmero de octano (MON) 82 minimo ASTM-D-2700-88
Indice de octano (R+M)/2 87 minimo ASTM-D-2695-88 & 2700-88
Contenido de fosforo 0.001 kg/m’® méxima ASTM-D-3231-89
0.004 g/gal maximo '
Aromaticos 30% vol. maximo ASTM-D-1319-89
Olefinas 15% vol. maximo hasta 1997
12.5 vol. maximo a partir de ASTM-D-1319-8¢%
1998
Benceno 2% vol. maximo Cromatografico
Oxigeno (6) 1% peso minimo Cromatografia de gases o
2% peso maximo Infrarrojo
Color verde claro (4) Visual (3}
Aditivo detergente dispersante 0.28 kg/m’ minimo IMP-RP-QA-613

Observaciones:

(1) Sélo obliga en la Zona Metropolitana de 12 Ciudad dc Mixico (ZMCM) hasta 1997, A partir de 1998, eslas
especificaciones regirin en las Zonas Metropolitanas de las ciudades de México, Guadalajara y Monterrey.

{2) Las temperaturas de destilacién estdn corregidas a 101.3 kPa (760 mm Hg).

(3) Para fines de comparacion coloquense fa muestra tipo y la Magna Sin en botellas de 4 onzas.

(4) El verde claro debe igualar al de 1a muestra que s¢ prepara en solucidn acuosa con:

Compucsto
CuSO,+5H;0
CoCl.s6HO
K,CrO,
H,S0, IN

Concentracion
11.2 kg/m®
3.5 kg/m®
0.078 kg/m*
2.0 dm’/m’

(5) La detcrminacion del contenido de aditivo detcrgente dispersante sirve para confirmar fos rcsultados de la
dosificacién del mismo, al momento de la adicion.
{6) Informar ademas e! tipo de compucsto oxigenado cmpleado y su concentracion en la gasolina (% en peso).
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1.1 CAMBIOS INTRODUCIDOS POR EL PROGRAMA DE GASOLINAS
REFORMULADAS

1.1.1 REDUCCION DE COMPUESTOS ORGANICOS VOLATILES (COV)

Los compuestos organicos volatiles (COV), son todos los compuestos organicos
liberados por un vehiculo (excepto el metano) durante (1) ilenado del tanque, (2) por
evaporacion en el sistema y (3) formados por ¢l sistema durante la combustion®.

La concentracion de COV es un pardmetro muy importante y que se desea reducir en
estas pasolinas reformuladas, ya que €stos cOmMpuestos Son fotoreactivos o precursores ¢n la

formacion de ozono.

1.1.2 REDUCCION DE LA CANTIDAD DE COMPUESTOS TOXICOS

Las emisiones de compuestos organicos toxicos como benceno, 1,3-butadieno,
acetaldehido, formaldehido, y compuestos aromaticos policicticos”.

De los compuestos toxicos, el benceno y los compuestos aromaticos policiclicos, son
cancerigenos humanos probados. Mientras que los demas compuestos son probables

cancerigenos”.

£.1.3 REDUCCION DE LA VOLATILIDAD

Esto quiere decir una reduccion en la presion de vapor Reid (PVR), especialmente en
los meses de verano, para reducir los niveles de ozono>. La disminucion de la PVR permitira

reducir principalmente las emisiones de COV? ™ ¥ Esto se puede conseguir mediante la

10




Capitulo 1. Antecedentes: Panorama Global.

remocion de los butanos y aun los C5's de la gasolina’” > ya que su adicién directa a la gasolina
reformulada es prohibitiva®™ . Este es el punto a favor mas importante para el proceso de
alquilacion dentro de las gasolinas reformuladas, ya que el alquilado se utiliza principalmente

para el control de la PVR, més que para subir su octanaje*™ .

1.1.4 LIMITAR LA CONCENTRACION DE BENCENO

Este punto esta dirigido hacia el benceno, ya que su limite maximo sera de 1% vol”".
Esto puede solucionarse al reducir la severidad en la etapa de reformacion y/o reduciendo el
corte de gasolina ligera procedente de la unidad de pirdlisis catalitica fluidizada (F.C.C., por sus
siglas en inglés) hacia el reformador’’. O bien, ¢l benceno puede ser fraccionado de la
produccion total de aromdticos, para mantener los beneficios de octanaje de los demas®. Otra

alternativa para disminuir la concentracién de benceno, es su alquilacion con propileno®,

1.1.5 LIMITAR LA CONCENTRACION DE COMPUESTOS AROMATICOS

Esta especificacion establece un contenido méximo de aromaticos totales (incluyendo al
benceno) del 25% vol™ 7. Este punto se disefié con el fin de reducir la emision de compuestos
toxicos. El proceso de alquilacion de isobutano con olefinas ligeras produce un incremento de
155 a 1.78 veces el volumen de olefina alimentada. Por consiguiente, el alquilado se puede
mezclar con la corriente de aromaticos y asi el efecto en la concentracion de aromaticos es

reducido por dilucidn en cerca de un 100%™

It
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1.1.6 INCREMENTAR LA CONCENTRACION DE COMPUESTOS OXIGENADOS

Para cumplir con este punto, se prefieren las unidades de produccién ter-amil metil éter,
(T.AM.E.), metil ter-butil éter, M.T.B.E), y etil ter-butil éter, (ET.B.E.).

Estos compuestos tienen un magnifico octanaje, que los hace buenos sustitutos de los

_compuestos aromaticos. Su contenido de oxigeno promucve la combusién completa de CO a
CO,, enriquecen de oxigeno la mezcla aire-gasolina, disminuyendo asi, las emisiones de
hidrocarburos no quemados®.

El mejor compuesto oxigenado para la reformulacién de gasolina es el ETBE, debido a
que al agregarse a la mezcla, disminuye la PVR, y en consecuencia la volatilidad de ésta, lo que
repercute directamente en una reduccién de COV. Sin embargo, debido a que la produccion de
ETBE tiene un alto costo en comparacion con el MTBE y el TAME, no resulta rentable
agregarlo a las gasolinas; esta es una de las razones por las cuales, el MTBE y el TAME son

agregados a las gasolinas en mayor prcporcién”.

1.1.7 REDUCCION DE LA CONCENTRACION DE OLEFINAS

Debido a que las olefinas ligeras son precursoras de la formacion de ozono, se ha decido
retirarlas de la gasolina final (C.” y Cs”). En este punto e proceso de alquilacion juega un papel
destacado ya que consume las olefinas C,” y Cs”. Ademas hace de las olefinas un producto de

mayor valor agregado™ %,

12
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1.1.8 REDUCCION DE LA CONCENTRACION DE AZUFRE

Este punto se consigue mediante un proceso de hidrotratamiento de la alimentacion a la
unidad FCC, o mediante el hidrotratamiento o remocion de parte del corte pesado de la
gasolina FCC. Este punto es clave para reduccién de los niveles de SOx, ya que en presencia de

agua, se vuelven corrosivos, y dafian a los ecosistemas y al hombre®.

1.1.9 ELIMINACION DE COMPUESTOS DE PLOMO

Los compuestos que contiene plomo, como el tetraetilo de plomo, (C, H5).Pb, se
adicionaban a la gasolina hasta antes de los 70’s, con el fin de mejorar su octanaje. Su uso se ha
restringido  drasticamente, debido a los peligros ambientales y porque envenena los
convertidores cataliticos. Actualmente se utilizan hidrocarburos oxigenados como agentes

antidetonantes, como ¢l MTBE y TAME*.

1.1.10 OTRAS ESPECIFICACIONES

Adicion de detergentes para evitar la acumulacién de depésitos en los sistemas de

. L7
inyeceion®,

Se suprime la adicion de gasolina de destilacion directa a la mezcla final, debido a su

bajo octanaje (MON 68), ésta puede ser sometida a un proceso de isomerizacion®’.

13



Capitnlo 1. Antecedentes: Panorama Global.

1.2 ALQUILACION CON CATALIZADORES ACIDOS SOLIDOS

La reformulacién de gasolina implica, como una primera aproximacion, la reduccion en
el contenido total de gasolina disponible, asi como una reduccion en el indice de octano. Como

puede verse en la Tabla 1.2,

Tabla 1.2. Especificaciones para las gasolinas reformuladas en Estados Unidos™.

Pardametro Fase I (1) Gasolina Fase I1 Premium
Reformulada promedio (2)
Federal

PVR, psi 78" 72" 70 7.8
Oxigeno, % peso 0 2" 18" 1.0
Aromaticos, % peso 32 25 22" 25
Olefinas, % peso 9.9 99 4" 10
Tem e 10°C 212 212

Ty, 22.3°C 329 329 290"

Azufre, ppm 150 150° 30" 500
Benceno, % vol 1.8 0.95 (promedio)” 08" 1.0

(1) A partir de enero 1995 - diciembre 1999. Comprende el modelo simple y complejo.
(2) A partir de enero 2000, en adelante Comprende el modelo complejo.

* Nivel promedio de azufre en California: 339 ppm.

** Denota un parametro regulado.

Debido a la reduccion en la concentracion de arométicos para las gasolinas
reformuladas, se requiere un componente sustituto de éstos. El alquilado parece ser muy
atractivo para ayudar a ajustar el volumen de la gasolina reformulada, ademéas que tiene un
excelente numero de octano (MON) y una combustion limpia.

Aungue se espera un incremento a nivel mundial en la capacidad de un proceso que
re(ina estas caracteristicas, el proceso de alquilacién puede estar muy cerca o lejos de serlo, ya
16, 57 q

que enfrenta una etapa critica, debido a los grandes riesgos (corrosion y emisiones) ue

representa el uso de los catalizadores liquidos convencionales. Debido a estos problemas, el
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proceso de alquilacion se ve en la imperiosa necesidad de cambiar estos liquidos peligrosos por
nuevos catalizadores acidos solidos. Se ha hecho mucho esfuerzo en las dltimas décadas sobre

83, B4

esta linea de investigacion, algunos de ellos estan en etapa de laboratorio™ ™ y otros ya cuentan

con gran experiencia en planta piloto™ ** . Se espera que en un plazo menor a 5 afios, se

cuente con una tecnologia para el uso de estos catalizadores™ % .

1.3 ESPECTATIVAS FUTURAS PARA EL PROCESO DE ALQUILACION

Como se ha mencionado anteriormente, en los ultimos afios han habido cambios muy
importantes en la composicion de la gasolina, con el objeto de disminuir las emisiones
contaminantes. Estos cambios han tenido un fuerte impacto financiero para las compafiias
petroleras. El proceso de alquilacion no es la excepcién. Para los proximos aftos se esperan

cambios muy importantes ent este proceso, debido a las nuevas regulaciones ambientales”.

Tabla 1.3.1 Composicién media de una gasolina actual, segin distintas corrientes de refineria

Corrientes %, volumen No. de Octano

n-Butano 7 83
Reformado 34 90
Gasolina FCC 34 86
Gasolina de destilacion directa 13 68
Gasolina de alquilacidn més 7 92
polimérica

Cs /Cg isomerizados 2 88
Otros 3 103

Si se observa la composicién de las gasolinas actuales en la tabla 1.3.1, se puede deducir
facilmente que la disminucién en la presién de vapor, obligara a eliminar los butanos con la

consiguiente disminucion en cantidad de gasolina y octanaje.
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Ademas, las restricciones en aromaticos obligan a reducir ia severidad de las unidades
de reformado catalitico con la consiguiente disminucion en cantidad de gasolina y octanaje.

La disminucion en olefinas requerida, se podra conseguir extrayendo las olefinas de la
fraccion Cs de la corriente de F.C.C.. Todo esto hard que un porcentaje de gasolina deba
recuperarse a través de los aditivo.s oxigenados, en especial metil-terbutil-éter (MTBE), y metil-
teramil éter (TAME). Esto a su vez requerird de grandes cantidades de isobuteno e isoamilenos
que tendran que ser producidos en las unidades de FCC, con los consiguientes cambios en los
esquemas de produccion de estas unidades® Fig. 1.3.2.

Mas ain, ninguna refineria podra seguir introduciendo como corriente fa gasolina de
destilacién directa, dado su bajo octanaje, y ésta debera ser isomerizada.

Finalmente, se prevee que, en aquellas refinerias en las que sea posible, aumentars la

capacidad de produccién de las gasolinas de alquilacién.’ !

Metanol n-Butano N
e Y el
n-Butano
!
» Eterificacion » Alquilacion »
Butenos Alguilado
i-Butano i
n-Butano
Butenos ) |
i-Butano Eter i-Butano
n-Butano
Carga ] )
—_— FCC - —
Gasolina Gasolina + Eter Gasolina
de FCC de FCC Reformutada

Figura 1.3.2. Esquema alternativo del complejo FCC/Eterificacion/Alquilacion.
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CAPITULO 2

PROCESOS DE ALQUILACION CON ISOPARAFINAS

El proceso de alquilacién es una reaccion de adicion entre una molécula de isoparafina y
una de olefina. El producto deseado es una isoparafina de peso motecular mas grande que tiene
la caracteristica de tener un grado de ramificacién mas elevado que el de los reactivos’.

La principal aplicacién industrial de la alquilacién de isoparafinas es la produccion de
combustibles de calidad superior para los automotores de ignicién. Este proceso jugara un
papel clave en las nuevas especificaciones cada vez mas estrictas a las gasolinas debido a
consideraciones ambientates™.

Este proceso utiliza sdlamente isoparafinas con atémos de carbono terciarios, como el
isobutano o isopentano, que reaccionan con las olefinas. En la practica sdlo € isobutano es
utilizado, porque el isopentano tiene un alto nimero de octzno (RON 93) y una presién de
vapor Reid (20.4 psi) tal que le permite ser adicionado directamente a las gasolinas terminadas.

No obstante, y debido a regulaciones en el medio ambiente, se ha reducido el limite
maximo permisible en la presion de vapor Reid de las gasolinas (6.8 psi), por lo que el
isopentano tiene que ser removido de esta, por lo tanto, las refinerias estan cada vez mas
interesadas en la alquilacion este materiai con olefinas, particularmente con propileno™ ®.

Las reacciones que toman lugar en el reactor de alquilacién son bastantes y
relativamente complicadas. E} proceso de alquilacion es un ejemplo clasico de reacciones que

proceden mediante la teoria de los carbocationes’.
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La reaccién primaria del proceso de alquilacion involucra la adicion directa de una

isoparafina (isobutano) a una olefina ligera (propileno, butenos o pentenos):

CH;
i
CH;-CH=CH2 + CH;-CH-CH}, — CH;-CH-CH:—CH;-CI‘h
! |

CH; CH,
Propileno Isobutano 2,2-Dimetilpentano
CH; CHs

| I
CH;-C=CH; + CHs-CH-CH; — CH; -C-CHx-CH-CHs
I | |

CHJ CH3 CH3
(Iscoctano)
Isobuteno fsobutano 2.2 A-Trimetilpentano
CH;

CH,=CH-CH,-CH; + CH;-CH-CH; — CH,-CH-CH-CH,-CH-CHs
| |

CH, CH,
1-Buteno Isobutano 2,2-Dimetithexano
CH; CH;

I
CH;-CH=CH-CH; + CH;-(}H-CH; - CH;-(_;. -CH-CH;-CH;

CH3 CHS

2-Buteno Isobutano 2,2, 3-Trmetilpentano

18
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CH. CH,
It
CH;-CH=CH-CH,-CH; + CH;-CH-CH; — CH;-C -CH-CH;-CH>-CH;
| |
CH: CH:

2-Penteno Isobutano 2.2 3-Trimetilhexano

Cuando la reaccion de alquilacién de los butenos con el isobutano se completa, ésta no
se aproxima al equilibrio termodinamico. Si los isomeras Cy formados tuvieran una distribucion
cercana a la del equilibrio termodinamico, el producto final seria 20 nimeros de octano menor
que el obtenido realmente. Este valor més bajo se debe a que en el equilibrio se favorecen
isomeros menos ramificados, por ejemplo los dimetithexanos. Algo semejante ocurre para las
demas olefinas, las cuales son otro tipo de fuente disponible en una refineria, y producen de
manera semejante isbmeros de alto nimero de octano, sin embargo no tan altos como en el
39, 76_

caso de los butenos

En general, para los butenos se puede escribir:

catalizador
CiHp + CaHg = CsHla +  AHcaccion (84 lemol)
[sobutano Buteno Trimetilpentanos

Si esta reaccién primaria fuera la vinica que tomara lugar en la reaccion, los isdmeros del
alquilado producido tendrian un nimero de octano cercano a 100.

Desafortunadamente se llevan a cabo varias reacciones secundarias, que producen una
cantidad amplia de compuestos que tienden a reducir el mimero de octano a un valor cercano a

06%.
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2 1 MECANISMO DE REACCION PARA LA ALQUILACION CON BUTENOS

El mecanismo de reaccion para ¢l proceso de alquilacion de isobutano con olefinas Cs”,
C.” y Cs, envuelve una serie de reacciones consecutivas y simultaneas, que ocurren a través de
intermediarios llamados carbocationes. La teoria carbocationica ha sido ampliamente utilizada

para explicar las reacciones que ocurren durante ¢l proceso de alquilacidn en cuatro pasos™ .

E! primer paso, es la adicién de un proton a la olefina para formar el carbocation sec-
butilo:
X
| +
CH;-CH=CH-CH, + HX <> CH;-CH-CH,-Ct; ¢ CH;-CH-CH,-CH; + X
El carbocatién sec-butilo formado puede isomerizarse mediante una inversion de metilo

o suffir la transferencia del ion hidruro a partir de! isobutano, para dar n-butano y un

carbocation mas estable;
CH,
~CH; !
CH;-C-CH;
+ +

CH;-CH-CH;-CH;
CH;

+i-Cy |
CH;-C H;-CH3-CH; + CH;-C-CH;
+

Estas reacciones de iniciacion son necesarias para generar una gran cantidad de iones,

pero en una reaccion a régimen permente, este paso ya no s tan importante.
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Ei segundo paso, es la adicién del carbocation ter-butilo (generado desde el isobutanc)

a la olefina para dar el carbocatidn Cs correspondiente (se ejemplifica para todos los butenos).

CH;
! CH; CH;
CHs- C=CH, | |
_, CH;-C-CHy- C-CHs (2,2,4-TMP")
| +
CH;
CH; CH,
+ CH,;-CH=CH-CH; ([ T
CH;-C-CH; + __ CH;-C- CH-CH-CH; (2,2,3-TN[P1)
| !
CH, CH;
CH,
CHFCH-CH;-CHg | +

__» CH;-C-CH-CH-CH-CH3 (2,2-DMH")
|

CH;

Estos carbocationes Cy ramificados se pueden desorber como su correspondiente
isoparafina, la cual se considera como producto primario en el momento de recibir la
transferencia de un ion hidruro de una molécula de isobutano. Ya que s¢ sabe que esos no son
los productos primarios observados para los n-butenos, entonces se postula la rapida
isomerizacion de los carbocationes antes de saturarse.

En el tercer paso, los carbocationes formados pueden isomerizarse mediante la inversion

de hidrogeno y metilo, para formar carbocationes mas estables.
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CH; CH; CH;,
~CHy [
o+ CH;-C-CH-CH-CH, (2,3.4-TMP")
+
CH; CHs CH, CH,4 CH; CH,
11 =H 1 ~CH, 1
CH;-? -CH-CH-CH,—* CH;- (’: -C-CH-CH, — CH;-C- ({l -CH;CH, (2,3,3-TMP")
+ + +
CH] CHJ CH;
CH, CH, CH, CH;
=CHy" | | =H | |
—* (H,-C-CH-CH-CH; CH;-C-CH-C-CHy  (2,2,4-TMP}
| + \ +
CH; CH!

De esta forma, y después de la saturacidn se forman los compuestos 2,3.4-, 2,3,3-y 2,2,4-TMP,
a partir de la alquilacién del isobutano con 2-butenos. Existe evidencia experimental para
demostrar que el 2,2,4-TMP isomeriza en H,SO, para formar otros isdmeros trimetilpentanos
en cantidad cercana a la del equilibrio termodinamico'®.

Cuarto paso, estos carbocationes sufren la transferencia de jon hidruro desde el
isobutano, lo que conduce a los diferentes isomeros de octano, ademis se regenera el
carbocatién ter-butilo para continuar la secuencia en cadena:

quomen v cwauen

CH- C -CH-CH-CH; + CH;-CH-CH; — CH;-CH-CH-CH-CH; + CH;-C-CHs
+ (2,3,4-TMP) +

Desafortunadamente estas reacciones primarias no son las finicas que ocurren durante la
alquilacién. Hay un nimero grande de reacciones que por lo general, tienden a reducir la
calidad del alquilado. Estas reacciones son: polimerizacion, desproporcionacion, desintegracion

y de transferencia de hidrogeno'> ',
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2.1.1 REACCIONES SECUNDARIAS

2.1.1.1 POLIMERIZACION

Esta reaccién involucra a dos o mas moléculas de olefina que reaccionan entre si, para
generar una olefina de mayor peso molecular. Esta reaccion es indeseable porque consume las
olefinas de la reaccion de alquilacion, ademas el producto tiene un punto de ebullicién mas alto
y reduce el numero de octano del alquilado.

CH; CH; CH;
| | |
2CH;-C=CH: = CH,=C-CH;- C‘-Cl-ls

Isobuteno CH,
2,2,4-Trimetil-1-penteno

O bien CH3 CH3
| |

L s CH;-C=CH-C-CH,3
|

CH;
2,2,4-Trimetil-2-penteno

Propagacion de la cadena:  CsHis” + CH;CH=CHCH;—> Cn’
Cis' ete.

2.1.1.2 TRANSFERENCIA DE HIDROGENO

En esta reaccion intervienen dos moléculas de olefina y una molécula de isoparafina. El
resultado son dos moléculas, una de peso molecular mayor y otra del mismo nitmero de atomos
de carbono de la olefina. Esta reaccion es mas importante para una alimentacion de propileno.
(2 CHpe + GHs — CsHys + C3Hg). Esta reaccion secundaria no es tan indeseable para el
propileno. porque genera 2,2,4-tmp y propano; fa alquilacion primaria de isobutano (CsHio) ¥

propileno (CsHiz) produce 2,2-dimetilpentano. Lo mismo ocurre con los pentenos (2 CsHo +
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CsHyo — CsHig + CsHyp), la alquilacion primaria del isobutano y 2-penteno produce 2,2,3-
trimetithexano. Para los butenos se tiene:
CH; CH;
2CH3-C‘H-CH; + CH;CH=CHCH3——)CH;-:I:—CHz‘ClH-CHg + CH;-CH;-CH,-CH;
CH, CH,

Isobutano 2-buteno 2,2,4-Trimetilpentano Butano

Esta reaccién puede ser indeseable para los butenos desde el punto de vista econdmico, debido
al consumo de dos moléculas de isobutano y ademas produce otro compuesto que no es
adecuado por su presion de vapor Reid (51.6 psi)"*. Esta reaccion procede también mediante la
teoria de los carbocationes.

C4Hs + ‘l-Cq.Hm - C4H10 + C4Hs primer paso
C4Hs + i-C4H|o - Can segundo paso

2 i-CHip + CiHs — C4Hyo + CsHys  reaccion global

2.1.1.3 DESPROPORCIONACION

Esta reaccion involucra a dos moléculas de isoparafina. La reaccion es de transferencia

de grupos.

CH; CH; CH; CHj;
1 1 1 l
2 CH;- C-CH;-CH-CH; — CH;-C-CH,-CH,-CH-CH; + CH;-CH-CH-CH;-CHs
1 | |

CH, CH, CH; CH;

2,2,4-Tﬁmetilpentaﬂo 2,2,5-Trimetilhexano 2,3-Dimetilpentano
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2.1.1.4 REACCIONES DE DESINTEGRACION

Esta reaccion produce dos isoparafinas mas pequefias. Una de ellas saturada y la otra

con un doble enlace.

CizHys — CiHis + CsHiz
[soparafina  Qlefina isopentano

CsHyp — CeHiz + C3Hg
Isoparafina ~ Olefina Propano

2.1.1.5 REACCIONES DE DESINTEGRACION + ALQUILACION
Los carbocationes de cadenas largas (Ci;", Cis) son suceptibles a reacciones de
desproporcionacion o rompimiento, mediante las cuales se forman fragmentos de varios pesos

moleculares. Estos fragmentos también pueden suffir una posterior alquilacion.

H CiHg 2i-CeHip
CsHi = CH;' = CupHan' = CuHzn

H'

>

C.Hg 2i-CHio

CiHy CHy' = CHzn = CiHa

2 i-CaHyo
CHu' + CHn = CuHx' = CuHx

2i-CqHyg
CeHpy' + CHie = CpHy = CuHn

Como puede observarse en la Fig. 2.1 y enlatabla 2.1, la presencia de estas reacciones
secundarias no puede evitarse. Serd necesario optimizar las condiciones de operacion en las que

se favorezcan las reacciones de alquilacién”.
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Alquilacion de isoparafinas.

Tabta 2.1 Efecto producido por las reacciones de alquilacion primarias y secundarias.
Distribucion tipica de una alquilado para H,S0, y HF.

Componente Alquilado de  Alguilado de
H:804(%vol)  HF (%avol)

Propano 0.05 -
Isobutano 0.04 0.13
n-Butano 0.52 4.87
Isopentano 8.76 5.10
n-Pentano 0.23 0.01
2.2-Dimetilbutano - -
2,3-Dimetilbutano 5.36 238
2-Metilpentano 1.29 091
3-Metilpentano 0.64 0.40
n-Hexano - -
2,2-Dimetilpentano 025 0.17
2,4-Dimetilpentano 362 1.95
2,2,3-Trimetilbutano 0.01 -
3,3-Dimetilpentano 0.01 -
2,3-Dimetilpentano 2.15 1.31
2-Metilhexano 0.22 0.24
3-Metilpentano 0.14 0.12
3-Etilpentano 0.01 0.01
2,2,4-Trimetilpentano 24.20 38.02
n-Heptano - -
2,2,3,3-Tetrametilbutano ausente ausente
2,2-Dimetilhexano 0.04 -
2,4-Dimetilhexano 2.89 4.19
2,5-Dimetilhexano 494 3.57
2,2 3-trimetilpentano 1.53 1.35
3,3-Dimetilpentano ausente ausente
2,3 ,4-Trimetilpentano 13.15 9.63
2,3-Dimetilhexano 3.41 490
4-Metilheptano - -
2-Metilheptano 0.08 0.09
2,3,3-Trimetilpentano 11.47 8.14
3 4-Dimetilhexano 0.26 0.59
3-Metilheptano 0.23 0.19
2.2 5-Trimetilhexano 7.20 3120
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2.2 COMPARACION DE LOS MECANISMOS DE ALQUILACION DE LOS BUTENOS

Como ya se ha visto, la alquilacion del isobutano con olefinas C;” C. y Cs involucra
reacciones simultineas y consecutivas mediante carbocationes'* . En los dltimos afios se ha
encontrado que la reaccion en la practica es un poco mis complicada que “simples secuencias
de reaccion en varios pasos™ ’.

Frecuentemente las olefinas reaccionan en un grado mucho mas elevado durante las
primeras etapas de la reaccion en comparacién con el isobutano. La secuencia de la reaccion
difiere significativamente cuando se emplea HF o H,S0, , ademas del! tipo de isomero de la
olefina C, , como los n-butenos y el isobuteno™.

Cuando se utiliza H;SO, como catalizador, la diferencia en la rapidez de disolucién de
la olefina en el acido es isobuteno:2-buteno: 1-buteno 35:2:1 lo que sugiere que el 1-buteno
algunas veces resulta en un alquilado de mejor calidad que el 2-buteno y ¢! isobuteno, debido a
que es mejor dosificado a la fase acida’.

Recientemente algunos investigadores que han estudiado con detalle la quimica de ia
reaccion de alquilacién, afirman que los compuestos 1-buteno, 2-butenos y el propiteno, por lo
general reaccionan en cantidad importante con el H;SO. , para formar £steres de isoalquilo.
Estos ésteres posteriormente se descomponen para liberar a la olefina y al acido'®.

En la prictica, el proceso de alquilacion se puede analizar mediante tres mecanismos™*.
En el mecanismo 1, las olefinas G, Cs” y Cs” reaccionan con el t-C4Hs" (carbocation ter-butilo,
“clave” para la produccion de alquilado de alta calidad) seguido de la transferencia de ion

hidruro a los respectivos carbocationes para producir isoparafinas C, Ca ¥ Cs (alquilado).
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Cuando se utiliza HF como catalizador, los alquilados producidos por el 2-buteno o
isobuteno tienen nimeros de octano RON cercanos a 102-103 respectivamente, los cuales se
forman por el mecanismo 1. El 1-butenc se isomeriza parcialmente hacia 2-butenos, lo cual

repercute en la formacion de muchos DMHs que también se forman por el mecanismo 1.

El mecanismo 2 involucra la formacion de carbocationes pesados, como losCy;aCx,
los cuales son intermediarios en las reacciones de polimerizacion. La polimerizacion es una
tendencia natural inherente de los carbocationes més grandes para unirse con mas moléculas de
olefina'?. Estos carbocationes se fragmentan para producir especies Cs -Cy y olefinas. La
formacion de isoparafinas Cs -Cs {compuestos ligeros y alquilado) resulta debido a la
transferencia subsecuente de iones hidruro y protones. El alquilado producido de esta forma
tiene un numero de octano RON de 88 a 89.

La mayoria del isobutenc y olefinas Cs" ramificadas tienen la reaccidon de alquilacion por el
mecanismo 2. Es poco usual esta ruta de alquilacion para las olefinas 1-buteno, 2-buteno,
propileno y n-pentenos. Para el isobuteno, el mecanismo 2 es ¢l que predomina cuando se

utiliza H;S0, como catalizador™®.

El mecanismo 3 involucra a los carbocationes pesados, (Cot+") los cuales se forman por
el mecanismo 2, son convertidos mediante transferencia de jon hidrurc hacia isoparafinas
pesadas. La calidad de estas isoparafinas es relativamente baja, ya que presentan un rango de

nimero de octano RON de 86-88.
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La importancia de los mecanismos 1, 2 y 3 (Fig. 2.2} se estima como una funcion del
nmero de octano RON, cuando solo se utilizan olefinas C,” para la reaccion de alquilacién con

isobutano®.

Fig. 2.2 Mecanismos de alquilacion para las olefinas Cio
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2.3 INFLUENCIA EN LAS VARIABLES DE OPERACION

Cuando se disefia una planta de alquilacion, existen variables de control que tienen que
ser tomadas en consideracién para optimizar la cantidad y calidad del .producto, asi como

minirnizar los costos de operacion. Estas son:




Capitulo 2. Alquilacion de isoparafinas.

1. Fuerza acida del catalizador.

2. Consumo de 4cido y produccian de polimeros conjuntos.
3. Tipo de olefina alimentada al proceso.

4. Nivel de agitacion.

5. Temperatura.

6. Relacion Isoparafina a Olefina (/0).

7. Tiempo de residencia en el reactor.

8. Uso de aditivos.

2.3.1 FUERZA ACIDA DEL CATALIZADOR

Desde el punto de vista de los requerimientos del proceso de alquilacion, la fuerza acida
del catalizador y la solubilidad de los hidrocarburos, principalmente ¢l isobutano, en el 4cido,
son las propiedades mas importantes. La fuerza del acido se ve reflejada en su capacidad de
protonar motéculas de olefina y en la formacion de carbocationes, fuertemente influenciada por
Ia solubilidad de! isobutano’.

Tabla 2.3. Propiedades de los catalizadores liquidos

HF H,50.

Masa molecular 20.01 98.08
Punto de ebulticion (°C) 19.4 290
Punto de fusion (°C) -82.3 10
Densidad relativa 0.99 1.84
Viscosidad (cP} 0.256 (0°C) 33 (15°C)
Tension superficial (dinas/cm) 8.1 (27°C) 55 (20°C)
Acidez de Hammett (-Hyp) a 25°C 10.0 1.1
Acido 98% a 25°C 8.9 94
Solubilidad en liquidos

i-CH o en &cido 100% a 27°C 2.7 -

i-C4Hyo en acido 99.5%.2 13°C - 0.10

HF en i-C4Ho en 27°C 0.44 -

HF en i-C;H;z en 27°C 090 -
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De fa tabla 2.3 puede verse que el acido sulfurico tiene una acidez de Hammeit mas grande que
el 4cido fluorhidrico, este parametro es muy importante para las condiciones de operacion del
proceso. La fuerza en la acidez y composicion optima del acido dependera principalmente del
tipo de olefina utilizada y las condiciones de reaccion™.

La solubilidad de! isobutano en ¢l acido, asi como la del acido en el isobutano, es mayor
para el 4cido fluorhidrico que para el acido sulfiirico. Esto provoca una concentracion mas alta
de isobutano en el HF, las reacciones de transferencia de hidrogeno entre los carbocationes Cy’
y el isobutano son mas favorecidas con respecto al icido sulfurico, de csta manera se
incrementa la selectividad hacia los productos de alquilacion primarios como el isooctano
(2,2,4-TMP), lo cual permite el uso de tiempos de contacto mas pequefios y temperaturas de
reaccién moderadas en el reactor de alquilacién'”.

Las isoparafinas mas pesadas tienen probablemente una solubilidad limitada en la fase
acida, por lo que sus reacciones son de menor importancia. El alquilado y la familia TMP es

altamente insoluble en la fase acida, porque rapidamente se transfieren hacia la fase orghnica’.
2.3.2 CONSUMO DE ACIDO Y PRODUCCION DE POLIMEROS CONJUNTOS
Los polimeros conjuntos son un subproducto en ¢l proceso de alquilacién comercial.
Por lo general son solubles en el acido, frecuentemente se les asocia como aceites solubles en el

acido (asas) o aceite rojo. Estos compuestos se forman mediante reacciones quimicas entre

' . s - e T
moléculas de olefina y el acido durante las etapas iniciales del proceso'’.
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Las asas son excelentes agentes que transfieren ion hidruro al seno de la reaccion,
actitan como un almacen de iones hidruro, los cuales proceden del isobutano, ademas tienen
efecto tensoactivo, ya que promoven grandes areas interfasiales'®.

La presencia de los polimeros conjuntos tiene un efecto directo en los fenomenos fisicos
y quimicos del proceso. Su presencia es necesaria para obtener un alquitado de alta calidad, ya
que son los responsables det fenomeno de la alquilacion. Pero una cantidad excesiva de estos
compuestos conduce a la pérdida en la fuerza del 4cido, por lo que éste debe regenerarse’.

El decremento en la fuerza del acido se considera equivalente al contenido de
hidrocarburos disueltos producidos durante la operacion’®.

Por lo general, se requiere de 0.048 a 0.072 kilogramos de H>SO, para producir 1 litro
de alquilado. Bajo condiciones dptimas es posible utilizar una cantidad sensiblemente menor.
Por lo general los costos del acido para este proceso constituyen una tercera parte de los costos
de operacion cuando se utiliza H,S04 como catalizador. Estos requerimientos motivan a la
implementacion de algin artificio para la reduccién en el consumo de acido®™.

El consumo de HF frecuentemente se encuentra en un rango de 0.0096 a 0.030
kilogramos por cada litro de alquilado producido. La regeneracion del HF es relativamente facil
y barata®,
debido a que la recuperacién y reciclaje del HF es relativamente sencitlo y se puede disponer de
éste facilmente, lo cual implica una cantidad mencr de HF almacenado®.

La composicién del acido preduce un efecto directo en la concentracion de los reactivos
en la fase acida, ya que esta distribucion cambia el tipo de las reacciones y por lo tanto cambia

la cinética de la reaccion y la calidad del alquilado”.
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Generalmente el consumo del acido decrece al disminuir la temperatura, al incrementar
la relacion de isoparafina a olefina (I/O) en la alimentacion, al incrementar el grado de agitacion
de las dos fases reaccionantes y al utilizar acidos que promuevan la formacion de alquilado de
alta calidad"®.

El consumo de H,50, es menor para las olefinas 1-buteno y 2-buteno, en comparacion
con el isobuteno™.

Cuando se utiliza una corriente de olefina con cantidades apreciables de propileno, el
consumo de acido se incrementa ligeramente. La presencia de amilenos (o pentenos) también
incrementa el consumo de acido, pero es menor con respecto a la presencia de propilenc®.

Desafortunadamente la corriente de olefinas Cs~ de una refineria lleva consigo cierta
cantidad de ciclopentenos, dienos conjugados y compuestos acetilénicos, lo que representa un
alto consumo de acido. En la tabla 2.3.2 se muestra el consumo de H,SO, dependiendo del tipo
de impureza®. Estos valores son aproximados debido a que el consumo de acido depende
significativamente de las condiciones de operacion utilizadas.

Tabla 2.3.2 Consumo de acido dependiendo del tipo de impureza

Impureza Consumo de acido:
%peso de acido /
%peso de impureza

Agua 10.6
Butadieno 13.4
Etileno 306
Mercaptano (por peso de azufre) 17.0
Disulfuros {por peso de azufre) 12.8
Metanol 268
Dimetil éter 11.1
MTBE 173

Base; H,S0Q, fresco 98.5 % a acido gastado 90 %
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2.3.3 TIPO DE OLEFINA ALIMENTADA AL PROCESQ

2.3.3.1 Aspectos termodinamicos de la reaccion de alquilacion.

Para el proceso de alquilacion de isobutano con olefinas Cs" y C4 se forman los mismos
componentes, pero su proporcion varia significativamente de una olefina a otra®. E! hecho de
que no se formen isdmeros especificos, mientras otros inesperadamente se observan, se ha
utilizado para determinar los patrones preferentes de la reaccién'®. En la tabla 2.3.3.1 se puede
observar que la composicion del alquilado no se aproxima a la del equilibrio termodinamico (es
decir, tiempos de contacto grandes y altas temperaturas), en comparacion con la formacion de
productos primarios (es decir, tiempos de contacto pequefios y bajas temperaturas). Para el 1-
buteno, 2-buteno e isobuteno, los compuestes primarios esperados serian 2,2-DMH, 2,2,3-
TMP y 2,2,4-TMP, respectivamente’.

Tabta 2.3.3.1 Alquilacion de isobutano con butenos utilizando HF como catalizador en
condiciones que favorecen la alquilacion primaria (fa.p) y el equilibrio termodinamico (f.e.q).

Olefina fap. feq fa.p. feq. fa.p. feq  Composicién

lduteno  1-buteno  2-buteno  2-buteno  isobuteno isobuteno de Eq.

Temp. °C -10 49 -10 49 =11 47 41

Tiempo de 5 250 5 250 5 259

contacto{min)

% Qctanos

2,2 4-tmp 14.0 325 389 370 748 397 29.6

2,4-dmhex 5.2 43.6 45 339 8.4 31.5 56.8

2.3, 44mp 213 12.0 39.1 119 16.83 17.8 4.5

2,3.3-imp - - 14.2 83 - 5.0 34

2.3 dmhex 59.5 119 33 3.9 - 6.0 5.7
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Se puede observar en la tabla anterior que, el contenido de 2,4-DMH esperado por la
termodinamica es completamente diferente at obtenido experimentalmente, aun en condiciones
que favorecen el equilibrio termodinamico {aunque todavia muy lejos). Estos resultados revelan
como existe un rapido reacomodo o isomerizacién de los carbocationes formados, lo que
conduce a una distribucion amplia de isémeros Cg diferentes™.

El producto mayoritario de la alquilacién comercial del isobutano con butenos son
TMPs. Esto indica que los productos de alquilacién son controlados por la cinética, debido a
que la termodinamica predice una produccion menor de TMPs si los Css se isomerizan al
equilibrio"".

La similitud en la composicidn de la fraccion Cy 2 partir de olefinas diferentes y su
lejania con la composicion termodinamica del equilibrio, indica que los productos una vez
formados bajo condiciones de alquilacidn, son relativamente estables y sufren poca
isomerizacion'.

No todos los productos formados durante la alquilacion proceden de las reacciones
ptimarias esperadas, en donde toda la olefina se consume y bastante isobutano también. Las
reacciones secundarias también ocurren durante el proceso de alquilacion, donde bajo ciertas
condiciones de operacion los productos primarios pueden ser reactivos, por lo general a

temperaturas muy elevadas®.
2.3.3.2 Alquilacion con Propileno y Butenos.

En la tabla 2.3.3.2 se puede observar la distribucion de producto alquilado para la

alquilacion de iscbutano con diferentes olefinas en presencia de H,S0, .
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Tabla 2.3.3.2 Alguilacién de i-C, con olefinas C1-C, con HzS04 al 96% peso a 70°C.

Olefina alimentada Pmpilenof Isobuteno  2-butenos 1-buteno
Alimentacion % vol

Olefina 15.9 158 16.7 14.9
Isoparafina 71.0° 80.4° 0.3 78.9°
n-Parafinas, C; Cs 7.1 37 3.0 6.2
Reactantes®, % vol

Producto® 30.2 250 298 26.6
Isoparafina (tipo de 62.9° 76.34 65.3° 64.5°
alimentacion)

n-Parafinas, Cs-Cs 69 4.7 4.9 5.9
Producto, % vol

Isobutano - - - -
Isopentano 379 10.01 4.16 4.66
2.3 dimetilbutano + 424 521 4,58 4.44
metilpentano

2,4 dimetilpentano 20.75 3.85 2.37 261
2.3-dimetilpentano 50.36 2.57 1.38 1.45
2,2, 4-trimetilpentano 443 28.67 30.64 30.49
Dimetilhexano 1.70 9.53 90.2 11.03
2,3,3-+234- 3.70 23.11 41.55 39.08
trimetilpentano

2,2,5-trimetilpentano 0.87 4 88 1.88 1.77
Otros C¢? 0.42 1.69 0.53 0.69
Ci® 5.25 249 0.67 0.56
Cn® 373 212 0.66 0.65
Ct 0.44 5.60 2.55 2.49
Cif 0.32 0.28 - 0.08

a 47 volumen de 4cido en la emilsién; olefina espacie velocidad 0.22 (hora-tiquido).

b Analisis de productos por Cromatografia de gases.

¢ C. y producto mas pesado es cxclusive de n-Parafinas isoparafina tipo de la alimentacién.
d Isobutano

¢ [sopentano

f acido sulfiirico 98% peso.

g Estimado por intervalo en punto de cbullicidn.

Cuando se utiliza isobuteno como olefina, el isdmero mas favorecido es el 2,2,4-tmp
que se forma mediante la adicion directa del isobutano al isobuteno™. Al menos se puede
observar e! doble de isopentano en el producto, comparado con ¢l alquilado de los n-butenos.

Esto indica que con esta olefina se favorecen carbocationes grandes, los que se forman por
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reacciones de polimerizacion, los cuales por fragmentacion p conducen a la formacion de altas
cantidades de isopentano y compuestos Co'. El mejor alquilado se obtiene cuando se usan n-
butenos'2. La similitud entre los productos del 1-buteno y 2-butenos se explica mediante la
rapida isomerizacion del 1-buteno a 2-butenos por medio de un sec-butil éster.

El propileno tiene una tasa de solubilidad en el écido considerablemente menor
comparada con la de las olefinas C,”, produce alquilado con un 50% en volumen de 2,3-
dimetilpentano; algunos trimetilpentanos pueden observarse, los cuales posiblemente se

formaron por reacciones de transferencia de hidrogeno'®.

2.3.3.3 Efecto del tipo de dcido

Cuando se usa diferente acido existe una diferencia significativa en la distribucion del
producto. (Tablas 2.3.3.2 y 2.3.3.3). Es notable la cantidad de trimetilpentanos que se forman
cuando el propileno es alquilado con isobutano en presencia de HF, comparado cuando se usa
H,S0, como catalizador®™ %

Se observa otra diferencia importante al comparar la composicion de alquilado de HF y
H.SO,. Cuando se usa HF como catalizador y 1-buteno como olefina, se produce una cantidad
apreciable de dimetilhexanos, los cuales son menos valiosos. Esto puede ser debido a que la
isometizacion del 1-buteno a 2-buteno procede mas lentamente en HF que en H250, s,

La produccion de dimetilhexanos se debe principalmente a la intervencién mayoritaria

de reacciones de dimerizacion entre moléculas de olefina’.
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Cuando se utiliza 2-buteno como olefina, Ia calidad del alquilado es mucho mejor
independientemente del acido.

Si se utiliza isobuteno y al H,SO, como catalizador, en comparacion con el HF, se
obtiene un alquilado de menor calidad, asi como con propileno'’.

En la tabla 2.3.3.3 se muestra 1a composicion del producto de una planta piloto.

Tabla 2.3.3.3 Composicion de alquilados de isobutano con olefinas C;” y C4” usando HF.
Donde bajo ciertas condiciones, se intentd maximizar el niimero de octano de los productos.

Componente, Olefina Olefina  Olefina  Olefina
% peso C;l‘k 1-C;Hy 2-C4H3 1-C,H;

Cs isopentano 1.0 0.5 0.3 1.0
Cs,S
Dimetilbutanos 0.3 0.8 0.7 08
Metilpentanos - 0.2 0.2 0.3
C:r,S
2,3-dimetilpentano 295 20 L5 1.2
2.4-dimetilpentano 143
Metilhexanos
Cg’S
2.2 4-trimetilpentano 363 66.2 486 385
2,2 3-trimetilpentano - - 1.9 09
2,3 4-trimetilpentano 7.5 12.8 222 19.1
2,3,3-trimetilpentano 40 7.1 12.9 9.7
Dimetilhexanos 32 34 6.9 221
Productos Co + 3.7 53 4.1 5.7

2.3.3.4 Alquilacion con amilenos.

Con las nuevas especificaciones para la gasolina y los decretos de la C.A.A. para los
90", se ha hecho necesario remover a los pentenos de la gasolina debido a que son precursores
de la formacién de ozono. Debido a esto, se retoma e} interés en agregarlos al suministro de

olefinas para el proceso de alquilacion”. Tabla 2.3.3.4.
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En la lit-eratura existe poca informacién acerca de las reacciones que involucran la
alquilacion con pentenos. Recientemente algunos investigadores han ayudado a poner en claro
¢l mecanismo de reaccion, para ello utilizaron varios isomeros y utiizando H,SO. como
catalizador. Los resultados muestran que para los dos n-pentenos se producen alquilados
semejantes, pero éstos difieren significativemente del obtenido para el isémero 2-metil-2-
penteno. Su inconveniente es el alto consumo de acido y la produccién de compuestos pesados.

Tabla 2.3.3.4 Alquilados producidos con olefinas C;~, C4" y Cs_, catalizador H,SO..

C3H8 2C4HR nC4H8 iC4HE IC5= 1C5= 2C5= 2C5= 2M2B 2M2B

Temperatura °C 9.0 10 10 10 4.5 10 4.5 9.5 4.5 10

Isoparafina/ Olefina 8.6 7.2 78 8.0 13 73 7.5 7.5 8.2 82

Acidez, H2504 945 944 947 942 944 945 945 946 N5 944
lsoparafinas, %peso

i-C5 3.0 22 4.0 78 11.0 L8 12.3 140 145 13.0
n-Cs 0.0 0.0 0.0 0.0 0.6 0.7 0.5 06 0.0 0.0
C6's 38 26 39 5.8 1.4 1.5 1.2 1.4 6.2 58

C7's 67.4 2.7 33 5.6 1.6 1.8 L1 1.3 3.6 36

T™P's 116 800 660 540 309 321 200 223 394 400
DMH’s Lo 8.1 9.8 835 35 37 2.1 27 5.2 56

Metilheptanos 0.0 0.0 0.2 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
C9's 1.2 L0 27 56 46.7 440 585 524 11.2 12.7
Cl0's 87 0.7 2.1 43 22 23 2.1 25 11.9 10.6
Cll's L9 26 6.5 7.7 1.0 1o 0.7 i5 6.0 6.2

Cl2’s 0.5 0.1 0.9 0.6 0.9 0.9 1.3 1.2 1.4 1.6
Ci3’s . 0.0 0.0 0.0 0.0 0.2 0.2 0.1 0.1 G4 0.7
Cid4's 0.0 0.0 01 0.1 00 0.0 0.0 0.0 0.2 0.2

RON 890 97.8 94.6 93.2 91.7 91.3 90.7 91.1 91.4 91.2
MON 87.1 93.8 91.5 90.3 887 88.4 87.8 88.1 88.9 B38.8
C5's/C4's 0.79 0.85 1.0 1.3 8.3 83 10.7 10.8 23 22
TMP’s f DMH's 6.1 2.9 6.7 6.4 88 8.7 9.6 83 7.6 7.1

C%'s / mas pesados  0.11 0.23 0.28 0.44 1.1 10.0 13.9 9.4 0.56 0.66

C3HS = propileno; 2C4H8 = n-butenos; nC4H8 = butenos mezclados, iC4™ = isobuteno; 1C5°
= |-penteno; 2C5™ = 2-penteno; 2M2B = 2-Metil-2-penteno.
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2.3.4 NIVEL DE AGITACION

El nivel de agitacién es de gran importancia, ya que s€ debe mantener un contacto
intimo entre las fases liquidas acida y orgdnica. En el proceso de alquitacion con H,SO4 , la
reaccion principal ocurre cerca, o en la interfase de ambas fases Eiquidas's.

Utilizando un nivel de agitacion elevado, se puede operar bajo ciertas condiciones en las
cuales la cinética de !a reaccién puede ser estudiada en un régimen no controlado por
limitaciones en la transferencia de masa’".

Esta demostrado que 1a transferecia de! isobutano de la fase organica a la fase acida, no
es el paso controlante, debido a que se han utilizado niveles de agitacion relativamente elevados
y aiin asi la rapidez de produccion de alquilado es lenta.

La reaccion de transferencia de ion hidruro ocurre basicamente en }a interfase
acido/organica bajo condiciones dptimas de agitacion. La transferencia de ion hidruro desde la
isoparafina terciaria (isobutano) es por lo general lenta y puede ser considerada como el paso
controlante de la reaccién de alquilacion'®.

£l isobutano es mas soluble en la fase acida que los hidrocarburos mas pesados,
incluyendo a los mismos C8s 5

Las olefinas desaparecen mas rapido que el isobutano de 1a fase organica, ya que tienen
una alta solubilidad en fases acidas™.

En algunas condiciones de reaccion existen la ventaja en mantener un contacto intimo
entre ambas fases después que la secuencia de reaccion principal es completada, ya que algunas
veces se incrementa la produccién de TMPs y el consumo del acido es menor. Pero la

operacién de contacto por largo tiempo entre la fase acida y organica puede resultar en
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detrimento de la calidad del alquilado, ya que bajo condiciones similares a las utilizadas en
reactores de alquilactén comercial se presenta la degradacién de los TMPs y DMHs.

Afortunadamente las reacciones de degradacion en operaciones de aquilacion
comerciales son bajas, stempre que se encuentren bien operadas.’

Algunos investigadores afirman que la tasa de degradacién (e isomerizacion) para los
TMPs es escencialmente de primer orden respecto a la concentracion de trimetilpentanos”.

Es probable que la tasa de degradacion del 2,3,4-TMP sea mas rapida que fa de los
demas TMPs debido a la presencia de tres carbonos terciarios.

Para asegurar la calidad del producto alquilado se recomienda mantener emulsiones
continuas en el acido, ya que las emulsiones continuas en la fase orghnica producen un
alquilado con un nimero de octano RON 1 a 3 puntos menor.

Para conseguir buena calidad en el alquilado, se recomienda alimentar al reactor una
sola corriente, con la olefina y el isobutano previamente mezclados™.

Cuando se utiliza el HF para el proceso de alquitacion, el nivel de agitacién no es tan
importante como lo es para el HoSO, , ya que tiene una viscosidad menor y ademis es
ligeramente soluble en la fase organica®.

El tipo de agitador y el grado de agitacion son tmportantes para el proceso. Por
ejemplo, cuando se utiliza 2-buteno con H,S0, , la calidad det alquilado mejora en 7.5 RON
cuando la velocidad de agitacion se incrementa de 1000 a 3000 r.p.m."

También ¢s importante el uso de deflectores dentro del reactor, asi como la posicion del

agitador dentro de éste™.
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2.3.5 TEMPERATURA

La temperatura es la variable que tiene el efecto mas importante en la calidad del
alquilado, pero su efecto principal es en el fenémeno fisico asociado con la alquilacién, mas
bien que con el fendmeno quimice, debido a su lejania con la composicion en el equilibrio‘.

Se dice que el paso quimico controlante del esquema de reaccion es la transferencia de
iones hidruro a los carbocationes isoalquilo™™.

La temperatura cambia por supuesto la cinética de los diversos pasos quimicos que
ocurren en el proceso de alquilacion, pero tales cambios son de menor importancia en cambiar
la calidad del alquilado; esto quiere decir que la temperatura cambia la rapidez de reaccién pero
no cambia sensiblemente la selectividad, debido a la lejania en la distribucion del alquilado con
la termodinamica del equilibrio*.

Cuando se utiliza H;SO, como catalizador, la calidad del alquilado mejora a
temperaturas bajas, por ejemplo a 5°C . Pero a temperaturas mas bajas, la viscosidad del
icido se incrementa y la agitacién se convierte en un problema. Ademas, para trabajar a
temperaturas por debajo de la ambiental se requiere un sistema de enfriamiento, lo cual
incrementa por supuesto los costos de capital y operacic')n.39

Cuando se utiliza el HF como catalizador, la reaccién de alquilacion normalmente
ocurre en el rango de 30 a 45°C, por lo que se puede utilizar agua de enfriamiento, esto evita la
inversion en un sistema de enfriamiento®.

Cuando se utilizan 2-butenos o bien isobuteno en un proceso de alquilacion con HF, la
disminucion de la temperatura mejora sustancialmente la calidad del alquilado (Fig. 2.3.5), pero

no se produce el mismo efecto cuando se utiliza 1-buteno'?.
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Fig. 2.3.5 Efecto de la temperatura en el nimero de octano del alquilado producido con HF.
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2.3.6 RELACION ISOBUTANO / OLEFINA (V0)

Para minimizar las reacciones indeseables de polimerizacion, se debe de mantener en la
alimentacién al reactor una relacién /O grande. Si el proceso mantiene una relacion 1/O
relativamente baja, un aumento en €sta, produce un incremento importante en la calidad y
nitmero de octano del alquilado'®. (Fig. 2.3.6).

Cuando 1a relacion /O disuelta en la fase acida es grande, la mayoria de los butenos
reaccionan con los carbocationes terbutilo para formar TMPs en lugar de DMHs. Si la relacion
1/O disuelta en la fase acida es pequefia, una parte importante de los butenos reaccionan entre si
para formar DMHs, ya que los carbocationes terbutilo se encuentran en cantidad menor”.

Si el proceso mantiene una relacion /O baja disuelta en el acido, la mayor parte de los

.. B P . ]
compuesios pesados se producen per la reacclon pnmara involucrando solo olefinas’,
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Existe una competencia entre los compuestos pesados y los compuestos ligeros por las
olefinas. Esto quiere decir que si en el sistema hay alta concentracion local de olefinas en el
acido, se favorece la formacion de compuestos pesados, pero si en el acido hay buena
dispersion de olefinas, se favorece una alta produccion de compuestos ligeros®.

Si esta relacion se incrementa, encuentra un limite econdmico debido al incremento de
los costos de separacion, la recirculacion de isobutano sin reaccionar y los costos de vapor en la
zona de destilacion. Ademas de un incremento en los costos de capital debidos al sobredisefio
de los equipos™.

En una planta que utiliza H,SO4 como catalizador, frecuentemente se opéra en un rango /O de

5:1 a 8:1. En las plantas que utilizan HF, se operan en rangos mas eievados como 10:1 a 15:1.

Fig 2.3.6 Efecto de la relacion isoparafina/olefina en el nimero de octano en una unidad HF.
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2.3.7 TIEMPO DE RESIDENCIA

Cuando se incrementa el tiempo de residencia de la emulsion acido/hidrocarburo en el
reactor, se produce un incremento en la calidad del alquilado, ademas e! consumo de acido
disminuye. Esto quiere decir, que el espacio velocidad en el reactor se reduce. Cuando se
emplean tiempos de residencia mas grandes la calidad del alquilado aumenta, pero se
incrementan considerablemente los costos de operacion y reduce la capacidad de operacion en

el reactor™.

2.3.8 USO DE ADITIVOS

En estudios hechos en planta piloto, se ha observado que ef uso de aditivos al proceso
de alquilacion con HySO4 mejora la produccion, la calidad del alquilado y disminuye el
consumo de icido'!.

Se dice que estos aditivos se sitdan en la interfase acido/hidrocarburo, los cuales
mejoran las reacciones de transferencia de hidrogeno e incrementan el drea interfasial'®.

Estos tensoactivos aln bajo condiciones pobres de mezclado han demostrado grandes
mejoras en la selectividad y niimeros de octano MON del producto alquilado"'.

Cuando se utiliza HF comeo catalizador, se utiliza como aditivo acido fluorosulfonico, el
cua! reestablece la trasferencia de ion hidruro, isomerizacion y conversion de la olefina, es
decir, se generan mis TMPs a costa del 2,3-DMP y 2,3-DMH indeseables, lo cual produce

resultados benéficos®.
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Cuando se utiliza H;S0, como catalizador, se utilizan como aditivos, clorure de
tetrametilamonio, cloruro de dimetil-tridecil-bencil-amonio, bromuro de cetil-trimetil-amonio,
cetilaminas y octilaminas'’.

El uso de estos tensoactivos reduce fuertemente el consumo de acido hasta en 15 a 20%
y mejora el namero de octano MON hasta en 0.1

La adicion de estos agentes modifica y controla la transferencia de iones hidruro en la

interfase acida/organica y acida, éste es el paso controlante del proceso de alquilacion.

Mediante diversos cambios en las variables de operacién ya mencionadas se puede
mejorar la calidad del alquilado y reducir el consumo del acido, pero desafortunadamente todos

ellos tienden a elevar los costos de operacion™.

Para obtener los mdximos beneficios de una planta de alquilacion, se deben elegir las
condiciones de operacion de la manera siguiente: Las variables que afectan la calidad del
alquilado son el grado de agitacion, la relacion Isoparafina/Qlefina, el tiempo de residencia
de los reactantes y las caracteristicas de la emulsion. Todas estas variables son
intercambiables, es decir, se puede obtener el mismo producto disminuyendo el nivel o efecto
de una o demds variables y alcanzando el nivel de las oiras; ya que finalmente estas
interrelaciones afectan las concentraciones del isobutano y olefina disueltos en la interfase

deido’hidrocarburo, que es donde se lleva a cabo la reaccion de alquilacion’.

47



Capitulo 2. Alquilacion de isoparafinas.

2.4 PROCESO DE ALQUILACION DE [SOBUTANO CON BUTENOS EN DOS PASOS

Las emulsiones continuas de hidrocarburo han probado ser las mas satisfactorias y las
mas deseables. Anteriormente las emulsiones continuas de &cido eran las preferidas para
procesos de alquilacion convencionales (en un solo paso)'® ™',

La reaccién de alquilacion en dos-pasos involucra reacciones de los aceites solubles en
el dcido (sulfatos de butilo) los que se decomponen a bajas temperaturas (-30 a -16°C), hacia n-
butenos, que después se transforman hacia 2-butenos, y posteriormente reaccionan con
carbocationes ter-butilo (del isobutano) para dar carbocationes TMP+, que producen TMPs al
recibir el ion hidruro desde el isobutano o hidrocarburos solubles en el acido.

Las reacciones que involucran sulfatos de butilo producen cantidades pequefias de
compuestos ligeros y DMHs, debido principalmente a la presencia de una alta relacion 1/O en la
zona de reaccion y a la descomposicion lenta de los sulfatos de butilo para producir 2-butenos,
a la baja temperatura utilizada.

Mediante el proceso de alquilacion “en dos-pasos”, la mayoria de los compuestos
pesados producidos en las reacciones secundarias (un-paso, alquitacion tradicional con Ha504),
pueden protonarse, para luego fraccionarse y originar carbocationes C.'- Co' y olefinas, mismos

que se protonan nuevamente para formar sus respectivos carbocationes y luego recibir iones

hidruro del isobutano para dar las respectivas isoparafinas C4 -Cs.

La importancia de la reaccion de alquilacion de isobutano con butenos, en dos-pasos,

puede ser de importancia comercial por las siguientes ventajas:
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* La calidad del alquilado es semejante {un-pasc, alquilacion tradicional con H;SO4), al
producido por la reaccion de degradacion de los sulfatos de butilo a bajas temperaturas (para
dar 2-butenos dosificados en la interfase) con isobutano {“reaccion de segundo-paso™).

* La relacion 1/0 puede ser baja, lo cual evita costos aitos por recirculacion del isobutano.

* Los costos de tratamiento del H>SO4 disminuyen, debide a la baja relacion
acidofhidrocarburo utilizada (emulsion organica).

* Bajos costos de agitacion debido a la viscosidad baja de la emulsidn organica.

Desventajas:

* Baja calidad de alquilado cuando se usa isobuteno (en ambos procesos, alquilacion tradicional
y dos-pasos).
* Produccion elevada de compuestos ligeros.
* La energia necesaria para la refrigeracion, a pesar de la reduccién en los gastos de
recirculacion de isobutano y H2S0. .
* Largos tiempos de reaccion en el reactor (1al.5h)

El proceso en dos-pasos puede ser factible para el proceso de alquilacion con HF. Ya
que los fluoruros de butilo son intermediarios deseables en el proceso de alquilacion.
Para este tipo de proceso se recomiendaria el uso de 2-butenos.
Este proceso implicaria (debido 2 la disminucién de 1a temperatura para la formacion de los

. ‘e 6,17
fluoruros de butilo) 1a adicion de otro reactor al proceso' -
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2.5 PROCESOS INDUSTRIALES PARA ALQUILACION COMERCIAL
Proceso desarroliado por Fxxon. Catalizador: H; S04

Descripcidon del proceso. La olefina y el isobutano recirculado entran al reactor
agitado y autorrefrigerado (1). Los agitadores se encargan de dar un contacto intimo entre los
reactivos y el acido sulfitrico. El calor de la reaccion es removido del reactor mediante un
sisterna de refrigeracion de alta eficiencia, Los hidrocarburos que se vaporizan en el reactor,
proveen un nivel de enfriamiento de 4.5°C, posteriormente son llevados al compresor (2),
donde son comprimidos, condensados y regresados al reactor. El depropanizador es alimentado
con una parte de la corriente de refrigeracidn, se utiliza con la finalidad de remover el propano
que es introducido a la planta. El producto del reactor es enviado al sedimentador (4) donde la
fase organica es separada de la fase acida, la cual es recirculada al reactor. La fase organica es
enviada al deisobutanizador (5) junto con la alimentacién de isobutano fresco. El domo rico en
isobutano es recirculado hacia el reactor. Los fondos son enviados al debutanizador (6) para
separar el alquilado de baja PVR, y un punto de ebulficion menor a 204°C.
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Proceso desarrollado por Stratco. Catalizador: Hy S04

Descripcion del proceso. Las corrientes de olefina ¢ isobutano, junto con una
corriente de H;SOs , se introducen en el contactor (1). El contenido del contactor es
recirculado a altas velocidades para mantener una amplia area interfasial entre la fase organica y
el acido sulfirico proveniente del sedimentador de acido (2). Los productos del reactor son
llevados a un tanque de vaporizacién instantanea (3) y al deisobutanizador (4). El sistema de
refrigeracion consiste de un compresor (5) y un depropanizador {(6). El producto de domo del
deisobutanizador, asi como la recirculacion del efluente de refrigeracion (6) constituyen la
recirculacion total de isobutano hacia la zona de reaccion. Este contenido de isobutano vy los

demis hidrocarburos son mantenidos en fase liquida en el contactor.
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Proceso desarrollado por Phillips. Catalizador: HFF

Descripcion del proceso. La corriente seca de olefina ¢ isobutano se alimenta al
reactor-sedimentador (1) este sistema combinado utiliza el principio del domo por diferencia de
gravedad, lo cual le permite mantener una alta circulacion de HF 2 lo largo del enfriador antes
que la fase organica altamente dispersa lo contacte en ¢l reactor. La fase organica que es
producida en el sedimentador se alimenta al fraccionador principal (2) el cual efectia la
separacion del propano, butano, la recirculacion de isobutano y el producto alquilado. En el
agotador de HF (que es una torre pequefia 3) se remueven las cantidades pequefias de HF del

propano producido.
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Proceso desarrollado por UOP. Catalizador: HIY

Descripcion del proceso. La carga de olefinas es mezclada con la corriente de
recirculacion de isobutano y ltevada hacia el reactor (1) donde entra en contacto intimo con la
fase acida de HF. La mezcla acido-alquilado fluye hacia el sedimentador de acido (2), de cuyo
fondo es recirculado hacia el reactor. Esta recirculacion de acido tiene ia caracteristica de tener
el inventario mas bajo de HF (5 a 6 1b) por barril de alquilado. El producto de domo del
sedimentador de acido es liberado del isobutano y compuestos ligeros en el isoagotador (3). El
fondo de esta columna es alquilado. Una parte del domo del isoagotador es depropanizado (4),

y el producto propano es liberado del acido en el agotador de HF (5).
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CAPITULO 3

ALQUILACION DE ISOPARAFINAS CON CATALIZADORES SOLIDOS

Los sistemas cataliticos heterogéneos son aquellos en los cuales los reactivos y
el catalizador presentes en la mezcla de reaccidn se encuentran en distinta fase. Dentro
de estos sistemas, las reacciones cataliticas fluido-sélido son las mas importantes a nivel
industrial. En estas reacciones, el catalizador es un solido, y los reactivos se encuentran
en fase liquida o gaseosa.

Al analizar la gran gama de procesos industriales en los cuales pueden emplearse
estos catalizadores solidos, es 1ogico pensar que cada proceso requiere un solido con
diferentes propiedades cataliticas.

Particularmente, las industrias petrolera y petroquimica se han visto
enormemente beneficiadas con el uso de estos sistemas.

Los catalizadores solidos pueden clasificarse en tres grupos en base a sus
propiedades 4cidas o bisicas: catalizadores acidos solidos, catalizadores basicos solidos
y catatizadores supericidos. Esta division se fundamenta en las definiciones de Bransted
y Lewis, donde un acido solido muestra una tendencia a donar un proton o aceptar un
par electronico, mientras que una base solida tiende a aceptar un proton o donar un par
electronico.

Un sélido superacido se define como un solido cuya fuerza acida es mayor 2 la
del H;S0, 100%. Para estos sistemas, ¢l concepto de pH no puede ser aplicado. Por

esta razon, se aplica el concepto de funcion de acidez de Hammett (Hp). Esta es una
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funcion logaritmica, en la cual el H;504 100% tiene un Hy de -11.9 y el HF anhidro un
H, de -11.0. Cualquier sélido con un He < -11.9, es considerado un superécido”.

En los altimos 30 afios, los sistemas cataliticos heterogéncos han alcanzado un
desarrollo impresionante.

Los sistemas cataliticos acidos solidos ofrecen una veniaja con respecto a su
manejo y naturaleza no corrosiva. El problema mayor de estos sistemas es la rapida
desactivacion de los sitios acidos ocasionados por intermediarios de reaccion pesados y
subproductos. La investigacion, desarrollo y aplicacion comercial de estos solidos para
reemptazar a los acidos liquidos continuara debido al impacto de estos sobre el medio

ambiente™.

3.1 INFLUENCIA DE LAS VARIABLES DE OPERACION PARA
CATALIZADORES SOLIDOS DE ALQUILACION
3.1.1 ACTIVIDAD Y SELECTIVIDAD

Para obtener una alta selectividad y una separacion eficiente del producto, todas
las plantas de alquilacion operan casi a un 100% de conversion de olefina, asi debera ser
para los procesos con catalizadores solidos. La conversién casi total de los reactivos se
consigue dando un tiempo de residencia suficiente en el reactor (tipicamente 20 a 30
minutos para el H;SO4 y 10 a 15 minutos en plantas de HF).

Como un punto de referencia de los catalizadores solidos para la reaccion de
alquilacién se propone a la zeolita UUSHY que presenta una constante ciné.tica de primer

orden de 370 seg™ a 100°C*.
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Ya que el mecanismo de transferencia de ion hidruro es el paso controlaite
para la alquilacion, \a pérdida de la actividad de transferencia de hidrogeno incrementa
el peso molecular del alquilado y reduce el rendimiento basado en la olefina. Los
catalizadores solidos también deben mantener una buena transferencia de iones hidruro.

En los procesos de alquilacion con HaSO4 y HF la presencia optima de asas es
indispensable para la transferencia de iones hidruro. Por el contrario, si los catalizadores
sélidos son una forma heterogénea de! acido liquido comercial, las asas o su equivalente
en el solido, seguramente resultard en la desactivacion de los sitios cataliticos.

El sistema de regeneracion del catalizador solido necesitaré estar bien diseflado

para prolongar su vida dtil y evitar obstrucciones definitivas.

3.1.2 RELACION ISOPARAFINA/OLEFINA (L0}

Un modelo simple para la alquilacion consiste en dos reacciones en competencia,
éstas involucran al isobutano (I) y la olefina (O):

I+ O = Alquilado (deseable} (1)
0 + O = Polimero (indeseable) (2)

La reaccion deseable es de primer orden respecto a la olefina, mientras que la
reaccién indeseable es de segundo orden respecto a la olefina. Esto quiere decir que
para obtener una alta selectividad hacia el alquilado, se debe mantener en el reactor una
alta relacion isoparafina/olefina, mediante la dilucion significativa de la alimentacion con
isobutano y operando con una recirculacion para obtener una conversion de la olefina
cercana al 100%. Este nivel de la variable tampoco es la excepcion para los

catalizadores solidos. En la alquilacion comercial con H,SO4 la relacion /O en la
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alimentacion es 5 a 8 y para ¢! HF es 10-14. Una relacion baja de T/O reduce el
rendimiento del alquilado, pero también reduce los costos de operacion.

Se desean catalizadores solidos que mantengan una baja relacion O en la
alimentacién y que produzcan buenos rendimientos de alquilado de alta calidad. Ciertos
tipos de catalizadores solidos como las zeolitas presentan fenémenos de difusion en los
poros de su estructura, esto puede ser enfocado hacia la obtencion una alta relacion 1/0
dentro de los potos, aungue se mantenga una baja I/0 en el seno del liquido y en fa
alimentacion. Esta técnica de optimizacion en la superficie det solido es Gnica y no esta

disponible en los acidos liquidos®”.

3.1.3 TIPO DE ALIMENTACION

El catalizador solido debera ser selectivo hacia la formacién de alquilado de alta
calidad con las diferentes olefinas disponibles, éstas comprenden principalmente 1-
buteno, 2-butenos, € isobuteno, pero las refinerias utilizaran cada vez més el propileno y
fos pentenos para el proceso de alquilacién.

Los pentenos ramificados (amilenos) e isobuteno pueden ser convertidos
efectivamente a TAME y MTBE si en la refineria se tienen los requerimientos
necesarios para las olefinas restantes, cuya Unica salida como gasolina es el a.lquilado”.

El H,SO, y el HF responden diferente a las olefinas. Por ejemplo, cuando se usa
H,SO, , el isobuteno consume mas acido y produce un alquilado de baja calidad, pero

cuando se usa HF, el consumo de 4cido es menor y se produce e} mejor alquilado.
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En el proceso con H;SO., el 1-buteno y 2-buteno son indistintos y producen un
alquilado de alta calidad, El HF por el contrario trabaja bien con 2-buteno, pero no es
adecuado para el 1-buteno.

Estos 4cidos también difieren en su tendencia para promover la transferencia de iones
hidruro con e! propileno y pentenos. También se espera que los catalizadores solidos
sean sensibles al tipo de olefina, debido a esto se tendra que especificar el tipo de olefina
utilizada para cada tipo de solido, asi como se presenta en los catalizadores de

hidrotratamiento y FCC”.

3.1.4 ESTABILIDAD DEL CATALIZADOR

A medida que la reaccion de alquilacion progresa, inevitablemente se forman
isoparafinas (i-C,) y posiblemente olefinas (C.) de alto peso molecular. En un momento
determinado de su alto peso molecular, su disolucion en la mezcla de reaccion se vuelve
dificil y se depositan sobre la superficie del sélido, provocando la obstruccion de los
sitios acidos desactivando el catalizador. Por esta razén, la regeneracién de los solidos
es critica y debe ser tomada en cuenta durante el desarrollo de los catalizadores.

El disefio de catalizadores no regenerables, ain siendo muy baratos, no puede
tomarse en cuenta, ya que los desechos solidos pueden causar un serio problema de
almacenaje de residuos. Varios catalizadores industriales come los de FCC e
hidrotratamiento usualmente se regeneran mediante la oxidacion def carbon depositado
sobre ellos. El proceso de alquilacién con catalizadores solidos probablemente operara
debajo de 100°C. Mientras que su etapa de regeneracion por oxidacion comenzard a

510°C.
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La oxidacién regenerativa in-situ podria sujetar a los reactores a cambios
severos de temperatura. Debido a esto se estan desarrollando sistemas de regeneracion
ex-situ, como la extraccion con disolventes o mediante calcinacion oxidativa.%

El proceso de alquilacién con catalizadores solidos del fabricante Haldor-
Topsoe, consiste en un acido sobre un soporte solido, éste puede ser lavado, y
reutilizado” ¥
Para extender la vida del catalizador solido se podria implementar un mecanismo de
regeneracidn que le permita al sélido presentar actividad hacia las reacciones de

desintegracion slo cuando el tamafio de las moléculas alcance el tamaiio Cs .

3.1.5 RESISTENCIA AL ENVENENAMIENTO

La resistencia de los catalizadores solidos al envenenamiento ¢s muy importante.
La presencia de metanol, TAME y MTBE en la alimentacion puede incrementar
sustancialmente el consumo de 4cido y neutralizar los sitios acidos.
En los procesos de alquilacién con H,SO, y HF, la presencia de algunas impurezas en la
alimentacién, puede ser disminuida mediante ia adicion de acido fresco. Pero con un
catalizador solido la presencia de esas impurezas o venenos basicos podria causar su
adsorcion permanente a la superficie del solido y destruir y neutralizar los sitios acidos.
La susceptibilidad del catalizador solido a esas impurezas debe tomarse en cuenta.

El pretratamiento de la alimentacion mediante adsorcion requerira la

regeneracion periodica de su lecho adsorbente, asi como ¢! manejo adecuado de los
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residuos producidos. Esto significaria un incremento en los costos de capital y
operacion.

El butadieno presente en la alimentacién puede ser hidrogenado selectivamente,
como se hace normalmente antes de entrar en la unidad de alquilacion. Pero los
catalizadores solidos también deberan resistir la presencia de mercaptanos y

acetonitrilos.

3.1.6 SEPARACION DEL PRODUCTO

En el proceso de alquilacion es necesaria la conversion completa de la olefina, ya
que si el efluente del reactor contiene olefinas, se dificulta la separacion del producto.
La separacion de los componentes C, en la columna deisobutanizadora es dificil y
costosa, debido a los puntos de ebullicion cercanos de estos componentes.

Si hubiera propileno en la corriente de olefina, durante €l proceso se formaré propano
debido a las reacciones de transferencia de iones hidruro, lo cual dificulta ta separacion
de la mezcela propileno/propano.

Es necesario desarrollar un método de separacion mas eficiente que el tradicional
(columna deisobutanizadora). Por ejemplo la destilacidn extractiva, adsorcion selectiva,

membranas y cromatografia a nivel industrial.

3.1.7 CONTROL DE LA TEMPERATURA
La reaccion de alguitacion es exotérmica y genera 84 kJ/mot (20 kcal/mol) de
olefina reaccionada para producir una mot de alquitado. Debido a esto es necesario

implementar un sistema de remocion de calor y un control adecuado de la temperatura.
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Es muy recomendable que un nuevo proceso de alquilacion operard a temperatura
ambiente o por arriba de esta, para evitar costos de inversion elevados en un sistema de

enfriamiento.

3.2 CATALIZADORES ACIDOS SOLIDOS EMPLEADOS EN LA ALQUILACION
DE ISOPARAFINAS A NIVEL LABORATORIO

La industria y la academia estén trabajando fuertemente en la investigacién y
desarrollo de catalizadores acidos solidos desde hace 25 afios. {Tabla 3.2). El mayor
problema de estos sistemas es 1a rapida desactivacién de los sitios acidos, ocasionados

por intermediarios de reaccién y subproductos.

Tabla 3.2 Catalizadores acidos solidos evaluados en nivel laboratorio

Investigadores del proceso

Catalizador

AlliedSignal
Hydrocarbon Technologies Inc. (HTT)

Institute Frangais du Pétrole (IFP)

Mobil Oit Corp.

Instituto Mexicano del Petroleo (IMP)
Universidad Jilin {China)

Universidad Princeton

Universidad Texas A&M
Universidad Politécnica de Valencia
(Espafia)

Universidad Laval

Resinas de intercambio ionico fluoradas.
Oxidos de metales de transicion tratados
con Acidos de Brensted.

H,SQ,, haluros de aluminio, boro y amonio
cuaternario, y halohidratos de aminas
impregnados en soportes Organicos o
minerales.

Acidos de Lewis en combinacidn con
oxidos inorganicos no-zeoliticos, mallas
moleculares cristalinas de amplio poro y
resinas de intercambio idnico.

Alaminas y silicas fluoradas.

S021ZrQ; , SOFITiO2 y HyPO, - BF: -
H,S0, sobre soportes de Si0z y ZrO:.
Zeolitas H-Y uliraestables con un relacion
Al/Side 69,

Zirconias sulfatadas.

Zirconias sulfatadas y zeolita beta.

Zirconias sulfatadas.
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Capitulo 3. Alquilacidn con sélidos deidos.

A continuacion se realizara un breve andlisis de los catalizadores acidos solidos

empleados en reacciones de alquilacion que han sido publicados en la literatura.

3.2.1 ZEOLITAS
Las caracteristicas fundamentales de los materiales zeoliticos se derivan de su
estructura cristalina formada por canales y cavidades de dimensiones definidas y
regulares. Presentan una alta concentracién de centros activos modificables a voluntad
dentro de un amplio rango, alta estabilidad térmica e hidrotérmica, y alta selectividad
debido a sus propiedades de tamiz molecular. Estos catalizadores encuentran su
principal aplicacion en las industrias petrolera y petroquimica, debido a sus propiedades
acidas. Fig. 3.2.1.1.
Las zeolitas pueden ser consideradas como un derivado del SiO; , y en general,
se les conoce como silicoaluminatos.
Los diferentes tipos de zeolitas se distinguen por sus relaciones de Si0; IALO; .
A mayores relaciones de este parametro, se incrementa la estabilidad de las zeolitas
frente a los 4cidos, y a los tratamientos térmicos. Tabla 3.2.1.2.
Fig. 3.2.1.1 Estructura general de las zeolitas acidas.
Si St Si
{ I |
0O 0] 0]
I I I
§i-0-8i-0 -A1-0 -8i-0 -8i
I T T I
O H' 0O H" O
{ I I
5 Si Si
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Capitulo 3. Algquilacion con silidus acidos.

Tabta 3.2.1.2 Caracteristicas generales de las zeolitas acidas.

Zeolita Atomos de O en las Didimetro (A)  Dimensién de
aperturas los poros

A 8 4.1 3
Erionita 3 3.6x5.1 3
ZSM-5 10 53x56 2

10 5.1x55 -
ZSM-11 10 53x56 2

10 51x55 -
Faujasita (X, Y) 12 7.4 3
Q 12 1.4 1
L 12 7.1 1
Mordenita 12 6.7x7.0 1
Ofretita 12 6.7 1
VPI-5 18 12-13 1

Los grupos hidroxilo con hidrogenos muy acidos son la fuente de la actividad
catalitica en las zeolitas acidas. Estas propiedades acidas se logran a través de
reacciones de intercambio iénico. La acidez de estos hidrogenos es de tipo Bromsted, la
cual es requerida en el proceso de alquilacion. La fuerza de los sitios Bronsted

dependen de la relacion Si/Al en 1a zeolita. Fig 3.2.1.3.

Fig. 3.2.1.3 Acidez para las diferentes zeolitas medida por piridina FTIR.

Zeolita Acidez Acidez Acidez Acidez Acidez Acidez

Bronsted Bronsted Bronsted Lewis Lewis Lewis

250°C 350°C 400°C 250°C 350°C 400°C
Usy 80 32 i3 29 19 14
Beta 84 48 30 83 69 72
Mordenita 71 41 22 45 37 24
ZSM-5 48 35 19 4 4 3
MCM-22 99 73 50 15 31 1l

Acidez en pmol/ g. catalizador.




Capitulo 3. Alquilacion con silidos dcidos.

Las zeolitas con poros en tres dimensiones presentan alta actividad y selectividad
hacia los TMPs durante los primeros instantes de la reaccion, si combinan fuerte acidez
y alta transferencia de ion hidruro. Sin embargo, cuando se lleva a cabo la reaccion de
alquilacion, se presentan reacciones de competencia importantes, como la dimerizacion
y oligomerizacion de la olefina. Se ha propuesto que las moléculas de alqueno se
adsorben preferencialmente sobre las moléculas de alcano, lo cual probablemente resulta
en una relacion /O “real” menor dentro de los poros, y de esta forma se incrementa la
posibilidad de que tas moléculas de alqueno sufran reacciones secundarias®.

Para mejorar el comportamiento de estos materiales se debe incrementar la
relacion de adsorcion de isobutano a butenos en los poros de la zeolita. Sin embargo, no
es facil incrementar la selectividad en la adsorcion de la isoparafina con respecto a la
olefina, y ademas mantener una alta capacidad de transferencia de ion hidruro™.

Dentro de estos materizles, la zeolita-Beta tiene un interés especial para el
proceso de alquilacion, ya que es activa a una temperatura de 50°C, su estructura
presenta poros grandes, y canales tridireccionales. Estas caracteristicas permiten la
desorcion de los productos tan rapido como son formados, lo cual previene la
formacién de moléculas mas grandes que pueden ocasionar la obstruccion de los poros
de! catalizador™.

Para reestablecer la actividad catalitica de las zeolitas, se utiliza el procedimiento
de regeneracion por oxidacién, que usualmente se lieva a cabo en una corriente de aire

caliente a S00°C durante 10 horas para la eliminacion de los residuos que obstruyen ios

poros.



Capitulo 3, Alquilacién con slides deidos.

La meta de las zeolitas para su uso comercial en el proceso de alquilacidn es su
estabilidad, una estructura de poro amplio, una fuerte acidez, y una alta transferencia de
hidrogeno, no favorecer la oligomerizacion de la olefina, y el desarrollo de un

procedimiento de regeneracion més sencillo”.

3.2.2 RESINAS DE INTERCAMBIO IONICO

Las resinas de intercambio ionico que pueden ser empleadas en el proceso de
alquilacion son las resinas de intercambio cationico, las cuales exhiben propiedades
acidas.

En la literatura se encuentran reportadas dos tipos de resinas que presentan
actividad catalitica hacia la alquilacion: resinas de poliestireno-divinilbenceno con
grupos acidos sulfonicos (Amberlyst) y tesinas perfluoradas de intercambio ionico
(Nafion). Ambos son catalizadores comerciales.

Este tipo de resinas se caracteriza por tener una porosidad sustancial, gran area
superficial y una baja concentracién acida superficial, generalmente menor de 0.5
miliequivalentes de ion hidrégeno por metro cuadrado de area superficial.
3.2.2.1 Amberlystt

Estas resinas tiene fa caracteristica de poseer grupos funcionales acidos y una
estructura con alto grado de porosidad real, asi como rigidez, y presentan un cambio
minimo en su volumen cuando son inmersas o removidas de disolventes disoluciones.

Su estructura se caracteriza por la presencia de grupos acidos sulfonilo; quiere

decir, copolimeros de estireno-divinilbenceno sulfonicos; ademas son comercialmente

% Marca registrada de Rohm and Hass Company.

65



Capitulo 3. Alguitacion con sélidos dcidos.

disponibles. Se refieren al Amberlyst-15, Amberiyst XN-1005, Amberlyst XN 1010,

Amberlyst XN 1011, Amberlyst XN-1008, Amberlite [R-120H, y Amberlite-200, ete.

Fig. 3.2.2.1.1 Estructura de un grupo sulfonilo

S-— OH

La acidez de este catalizador es de tipo Brensted debido al proton del grupo
sulfonico. El caracter acido de este protén se asocia a una deslocalizacion de la
densidad electronica hacia la parte sulfomica. Fig. 3.2.2.1.1.

Los diferentes tipos de resina difieren en su contenido de divinilbenceno
(reticulante), y en la concentracion de unidades acidas por unidad de volumen.

Estas resinas también se clasifican en dos grupos dependiendo de su estructura
en ¢l espacio: resinas microrreticulares (tipo gel) y macrorreticulares.

Las resinas microrreticulares (tipo gel) son particulas esféricas rigidas y
transparentes. Cuando estas particulas estan completamente secas, la matriz polimérica
estd colapsada hacia el centro, por lo que no tienen porosidad. Para emplear estas
resinas como catalizadores, es necesario que los reactivos, o algin disolvente, sean
capaces de vencer las fuerzas de interaccion en la matriz polimérica y la dilaten para

generar cierta microporosidad, que no es permanente durante todo el tiempo. Ejemplos
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de este tipo de resinas son: Amberlite [R-1 18, Amberlite [R-120, Amberlite IR-124, y
Amberlite IRF-66.

Las resinas macroreticulares tienen una estructura heterogénea. Consisten en
aglomerados de microesferas gelulares, con una matriz polimérica idéntica a la de las
resinas tipo gel, pero de tamafio menor. En el proceso de aglomeracion de estas
microesferas, se generan poros de mayor tamafio entre las particulas, que los que
forman las resinas tipo gel. Estos catalizadores presentan actividad catalitica en
cualquier disolvente porque los poros formados son permanentes”.

Tabla 3.2.2.1.2 Propiedades fisicas de las resinas macrorreticulares.

Resina Amberlyst- Amberlyst- Amberlyst- Amberlyst- Amberlyst-
15 XN-1005 XN-1010 XN-1011 XN-1008
Estructura Estireno-  Estireno-  Estireno-  Estireno-  Estireno-
DVB DVB DVB DVB DVB
Funcionalidad RSO;H RSO:H RSO:H RSO;H RSO:H
Concentracion de ion 49 34 33 42 45
hidrogeno meq/g
%Porosidad 32 42 47 24 -
Diametro del poro A 200-600 80-90 40-50 - 400-800
Maxima temperatura °C 150 =150 =150 =150 =150
% Entrecruzamiento =20 - - - -
Area superficial m*/g 40-50  100-200  550-600 28 30-40

Las resinas mas adecuadas para ¢l proceso de alquilacion, de acuerdo a sus
propiedades, son las macrorreticulares, ya que presentan buena porosidad, gran area
superficial, y pueden utilizarse en cualquier disolvente, la unica desventaja que
presentan, es su estabilidad térmica (<150°C). Tabla 3.2.2.1.2.

Sin embargo, las resinas de intercambio ionico macrorreticulares ne son

efectivas para la alquilacion del isobutano con olefinas, ya que tienen deficiencia para la
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transferencia del ion hidruro. Pero es posible incrementar la acidez de estas mediante la
formacién de un complejo entre los grupos é4cidos de la resina y un acido de Lewis
como el BF;. También se sabe que et BF; por si solo, no presenta actividad hacia el
procesa de alquilacion'’,

En el laboratoric esta reaccién puede ser llevada a cabo utilizando un reactor
semicontinuo, agregando continuamente olefina a una carga de isobutano. La
alimentacion de olefina es mantenida lo suficientemente baja, de manera que no se
acumule en el reactor. La presion debe ser suficiente para mantener a los reactivos en
fase liquida.

La resina es pretratada de la siguiente forma:

Lavado con metanol, lavado con agua destilada, intercambio con una solucién de NaQH
al 4%, lavado con agua destilada, intercambio con H,SO. al 15%, y lavado con agua
destilada hasta quedar libre del 4cido. La resina se tamiza en una malia No. 100.

Este catalizador ha demostrado ser mucho menos sensible al tipo de olefina C,”

utilizada, que las unidades HF y H,SO, como puede verse en la Tabla 3.2.2.1.3.

Tabla 3.2.2.1.3. % Peso de Trimetilpentanos en Cs'.

'y

Olefina HF H,SO, Resina/BF;
2-Buteno 74 72 70
1-Buteno 22 70 64
Isobuteno 59 52 59

* A -10°C y un ticmpo de contacto de 5 min.

**+ A 7°C y WHSV de olefina Cy = 0.2

#+4 A 40°C, Isobutano/Butenos = 5 y WHSV de olefina €, = 2.6.
Sistema BF; /Amberlyst-XNEQ10,
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3.2.2.2. Nafion™

Este catalizador es una resina de intercambio ionico perfluorada. La acidez
proviene del hidrogeno del grupo sulfénico perfluorado. Fig. 3.2.2.2.1. La funcion de
acidez de Hammett para este catalizador se encuentra entre -11 y -13. La capacidad de
intercambio de esta resina se encuentra en el intervalo de 0.55-1.05 meq/g. Cuando los
protones acidos del polimero no han sido intercambiados por otros cationes, se le
conoce como Nafion-H. Tiene una alta resistencia a muchos agentes oxidantes y

reductores. Su temperatura maxima de operacién es de 180°C.

Fig, 3.2.2.2.1 Estructura general del Nafion.
{(CF;3 - CF3)n - CF - CF2 -}
I
{0 - CF; - CF(CF3)}z - O - CF; - CF; - SO:H

(conm=5-135,0=1000yz=1,2,3,.)
Se han reportado experimentos en fase liquida a 80°C y en un reactor
sernicontinuo. Se alimenté 2-buteno hasta alcanzar la relacion /O = 10:1. La velocidad

de agitacion fue 1200 rpm®

butenos después de 3horas de reaccidn. Comparacién con el equilibrio termodinamico.

234-tmp 23,3-tmp 224-tmp 2,3,3-tmp
Nafion-H 292 16.2 32.9 20.8
Zeolita (CeY-98)  37.1 38.7 15.8 6.4
Termodinamica 23.9 23.3 384 11.1

" Marca registrada de E.1. du Pont de Nemours & Company
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Nafion-H presenta una alta actividad hacia la reaccion de alquilacion del
isobutano con butenos, pero se presenta una pérdida ripida en la selectividad hacia la
formacién de TMPs, debido al cambio en el patrén de reaccion ocasionado por la
desactivacién del catalizador. Esta resina es poco menos selectiva a los TMPs en
comparacion con algunas zeolitas (CeY-98). Nafion-H tiene una alta prefencia hacia el
2,2 4-TMP entre los isémeros TMP, debido a una distribucién homogénea de los sitios
acidos en su estructura, La distribucion del producto con Nafion-H es muy cercana &l

equilibrio termodindmico. Tabla 3.2.2.2.2.

3.2.3 OXIDOS METALICOS MODIFICADOS

El desarrollo de catalizadores solidos supericidos se viene desarrollando desde
los afios 60°s y han sido ampliamente aplicados en sintesis organica, especialmente en ¢l
campo de la petroquimica.

El desarrollo de estos catalizadores consiste en modificar catalizadores sélidos
(que funcionan como soporte) con otros compuestos (acidos de Bransted: HF, H;80,,
HSO:F, CF3SOsH, etc. Y también acidos de Lewis: BF; , SbFs , TaFs, etc).

La unién entre estos compuestos cambia las propiedades del nuevo superacido,

. . e - .. -, 527
su mayor problema es la desintegracion ocasionada por las condiciones de reaccion’> ™.
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323.1. S0 /Zr0,, SO TiO; y SO /Sn0;

La actividad, selectividad y desactivacion de los catalizadores SO.7 /210, ,
80, ITiO:2 y $0,% /Sn0; , se estudia en funcion de la fuente de sulfatacion, es decir,
acido sulfirrico y sulfato de amonio; concentracién de la fuente de sulfatacion, y la
temperatura de calcinacion. Por lo general, se ha observado que para cada tipo de éxido
metalico, la temperatura 6ptima de calcinacion para generar maxima acidez, depende de
la fuente de sulfatacion y la concentracion usada durante et proceso de impregnacion.
Cuando se han comparado las especies mis activas de cada oxido sulfatado, se ha
encontrado que la actividad inicial decrece en el orden: S0,% /210, = SO /Ti0; >
SO.% /$n0, , lo cual es indicativo de la tendencia en su fuerza acida. Debido a la fuerza
mayor de sus sitios acidos, el SO.% /Zr0, y el SO, TiO, , presentan una muy alta
actividad inicial hacia “cracking”, por lo tanto enfrentando una baja selectividad hacia
los TMPs deseados. También se ha observado la desintegracion parcial de los oxidos
modificados, por su pérdida de sulfatos (entre 0 y 30% del contenido inicial} la cual
toma lugar durante la reaccion de alquilacion de los tres oxidos metalicos sulfatados. Se
piensa que la descomposicion de los sélidos ocurre por la interaccion de las moléculas
de buteno, presente en la alimentacian, con los sulfatos superficiales del catatizador’™™ ™.

La extrema actividad inicial de las zirconias suifatadas se debe principalmente 2
la formacién de sitios acidos muy fuertes, ocasionados por la adicion de la fuente de
sulfatacién al hidroxido amorfo det metal, y su calcinacién a temperaturas entre 400 a

700°C.%*
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Algunos investigadores consideran a las zirconias sulfatadas como superacidos,
debido a que en algunas muestras ha obtenido la dcidez de Hammett mas fuerte (Hp < -
16.04), lo cual la pone en ta posibilidad de isomerizar al n-butano a temperaturas bajas.
Pero otros ven a las zirconias sulfatadas como 4cido sulfirico adsorbido sobre la
superficie del la zirconia, es decir, las zirconias sulfatadas son similares al acido
sulfirico, y por lo tanto, no pueden ser consideradas como superacidos. Pero la
naturaleza de la acidez y estructura de sus sitios acidos todavia no han sido claramente
establecidas™ ™. Fig. 3.2.3.1.1.

Fig. 3.2.3.1.1 Tipos de estructuras para las zirconias sulfatadas
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Las propiedades fisicoquimicas y cataliticas de las zirconias suifatadas han
mostrado estar fuertemente influenciadas por el método de preparacion del catalizador.

También han sido probados otros oxidos de metales sulfatados, como las
especies: SO /TiOz , SO /Sn0, , SO /Fe:03 y SO /ALO; , los cuales han
probado ser activos para reacciones demandantes de acidez. Aunque su acidez, medida
por indicadores de Hammett, es menor que las zirconias sulfatadas. Estas diferencias en
la fuerza icida se deben principalmente a ta electronegatividad del metal.

La selectividad hacia TMPs se ve favorecida a temperaturas de reaccion mas

bajas, debido a la ligera supresion de las reacciones de “cracking”. Tabla3.2.3.1.2,

13
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Tabla 3.2.3.1.2. Composicién de alquilados de isobutano con 2-butenos en fase liquida.

Catalizador H,S0, HF SO /Zr0, SO /Zr0;
Temperatura de reacciéon °C 10 - 3 3
Relacion molar i-C, /2-C4” 12 - 15.0 15.0
Tiempo de reaccién (min) - - 1 . 4
Componente Y%opeso
i-Cs 2.2 0.3 24.0 73
Css 2.6 09 10.3 4.6
Cys 2.7 1.5 9.7 6.2
Css 88.1 93.2 52.7 74.5
Cs. 4.4 4.1 33 7.4
Trimetilpentanos/Cy s 90.8 918 92.8 94.5
Dimetilhexanos/Cs s 92 8.2 4.7 36
Octenos/Cy s - - 25 1.9
Relacion TMP/DMH 99 11.2 19.7 26.2

3.2.4 SUPERACIDOS A PARTIR DE OXIDOS METALICOS MODIFICADOS

Un é4cido que posee una acidez de Hammett Hy < -12, que corresponde a la
fuerza acida del H,SQ. , se conoce como supericido. Este tipo de acidez se obtiene al
mezclar un acido de Br@nsted que contiene fluoruro (HF, HSOsF, CF;S0:H, etc.} y un
acido de Lewis fluorado (BF, , SbF; , TaFs , etc.).

En la década de los 80’s se ha estudiado la sintesis de catalizadores superacidos
con una fuerza acida mayor a Ho < -16.04 sobre la superficie de los oxidos de Fe, Ti,
Zr, Hf, Sn, Si, y Al, mediante la formacion de un fuerte enlace coordinado con un
material sulfatado. Estos superacidos han sido muy activos en reacciones heterogéneas,
las cuales son catalizadas generalmente por acidos fuertes, especialmente superacidos
como el SbEs -HF y SbFs -FSO;H. Este tipo de reacciones son la isomerizacion de

N . ) P e 5
butanos y pentanos, acilacion de aromaticos con acidos carboxilicos, etc™> .
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Recientemente se ha sintetizado otro tipo de superacidos, los cuales no
contienen materiales sulfatados, éstos consisten de oxidos metélicos y un soporte: WO3
1Zr0, , MoO; /Zr0, , By0s /210, WO, /500, , WO, /Ti0; , WO, [Fe;O; , y otras
sustancias modificadas.

También se sintetizan supericidos a partir de la adicion de sales de Pt, Ir, Rh,
Ru, Os, Pd, Fe, y Mn a las zirconias sulfatadas en forma de gel, seguido por un proceso
de calcinacién.

Cada material muestra sus propias caracteristicas. Se espera que estas sustancias
sean sometidas a un intenso estudio, y por qué no, aplicarse al proceso de alquilacion de

isobutano con butenos, el cual demanda de una acidez muy fuerte.
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3 3 CATALIZADORES ACIDOS SOLIDOS EMPLEADOS EN LA ALQUILACION
DE ISOPARAFINAS A NIVEL DE PLANTA PILOTO.

La experiencia comercial y en planta piloto proveen un mejor entendimiento
entre ¢ balance de las variables de operacion y su efecto en la economia del proceso,
estos conocimientos son muy importantes ya que de su aplicacion resulta el disefio de
procesos que son capaces de encontrar altos niveles de eficiencia y las metas requeridas
para su optimizacion.

Algunos procesos de alquilacion catalizados por solidos se encuentran en etapa
de planta piloto. Se espera que en un periodo de 5 afios se cuente con una tecnologia

que permita su aplicacion comercial. Tabla 3.3.

Tabla 3.3 Procesos de alquilacion catalizados por solidos en etapa de planta piloto

Innovador Catalizador Proceso Capacidad de
alguilacién. b/d
Catalytica Inc., Alimina/zirconia Reactor con 7
Neste Oy, Conoco  promovido con un recirculacion y
Inc. halogeturo regeneracion del
sélido

Chevron Corp., SbF; sobre silica Reactor de lecho 10
Chemical Research fluidizado
and Licensing
(CR&L)
Haldor Topsee Inc., Acido triflico sobre  Reactor de lecho fijo 0.5

M.W. Kellogg Co.

UoP

un soporte peroso

Solido regenerable

con recirculacion y
regeneracion del
solido

No conocido

No conocido
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3.4 REACTORES PARA ALQUILACION CON CATALIZADORES SOLIDOS

Se han estudiado detalladamente diferentes tipos de reactor para el proceso de
alquilacion, mediante un balance ade;cuado de las condiciones de operacion y con la
finalidad de obtener una mejor distribucion del producto. El disefio optimo del reactor
para un catalizador solido es primordial, ya que mejora su tiempo de vida util y facilita
su regeneracion, Para el uso de catalizadores solidos, por lo general se emplean
reactores de lecho fuidizado, de lecho fijo y de escurrimiento de lodos. Estos sistemas

tienen un dispositivo de enfriamiento y separacion de los productos.

3.4.1. REACTORES DE LODOS “SLURRY”

En este tipo de reactores la actividad del catalizador puede ser mantenida en el
nivel deseado mediante la adicion de catalizador fresco y remocion del gastado. El
catalizador puede ser regenerado fuera de} reactor y regresado a este nuevamente. La
agitacion de la mezcla de reaccién es necesaria pero dificil en este tipo de reactor. El
punto de alimentacién al reactor debe ser donde la concentracion de olefina es mayor.
La separacion de la mezcla solidofliquido puede obtenerse por filtracion. La
concentracién adecuada del “lodo” en el reactor depende de la capacidad del sistema de
filtracion para separar el “lodo” sin obstruir las boquillas, asi como para mantener una
buena actividad del catalizador, buena transferencia de masa y efectividad para la
agitacion. Los solidos necesitan mantener una resistencia al desgaste para mentener su
integridad, aunque una resistencia excesiva podria provocar Ja erosion de equipo de

agitacién, bombas, tuberia y recipientes. El reactor de “lodos” es dificil de escalar y de
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operar, debido a esto no son muy favorecidos en la industria petroguimica. Es factible
utilizar un sistema de agitacion ultrasonico o hidrodindmico de cavitacion para alcanzar

el nivel de agitacion de un sistema mecanico.

3.4.2. REACTORES DE LECHO FLJO

La operacién convencional de este tipo de reactor necesita eventualmente la
regeneracion del lecho catalitico, para ello se cuenta con un sistema miltiple de
reactores “en columpio” que tienen la capacidad de generar producto sin su
interrupcion. La alimentacion de olefinas al proceso de alquilacién proviene
generalmente de las unidades de FCC, las cuales tienen un tiempo de regeneracion del
catalizador cada 3-5 afios. Una unidad de alquilacién con un reactor de lecho fijo y con
regeneracion intermitente de catalizador, debera tener reactores en “columpio” si es que
el tiempo de desactivacion del solido es menor que el de una unidad de FCC. Pero la
introduccién de un nimero mayor de reactores incrementara los costos.

Para el nuevo proceso de alquilacién se podrian tener reactores de lecho fijo en
relevo indefinidamente. El catalizador debera tener una excelente estabilidad para poder
soportar las condiciones de operacion. Pero es muy probable que un catalizador que
tiene buena estabilidad al desgaste, presente baja area superficial y actividad.

Los reactores de lecho fijo con flujo tapén requieren generalmente un grado
elevado de recirculacion que conduce a una alta caida de presion y requiere de pastillas
de catalizador resistentes al aplastamiento. La mezcla de reaccion que se alimenta a la

entrada del reactor debe estar suficientemente agitada y la concentracion de la olefina
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ser suficientemente baja para poder contactar al lecho catalitico. Para evitar la caida de
presion excesiva, se puede utilizar un arreglo de flujo radial en el reactor.

Para un nuevo proceso de alquilacién heterogéneo se pueden proponer tres
diseos alternativos para el reactor.

1 .Reactor de tanque agitado

Olefinas

»

Isobutano en exceso

>

2. Reactor de flujo tapon con recirculacion

Olefinas -

Exceso de

Isobutano '—__@I—

3. Reactor de alimentacién distribuida

Olefinas

Exceso de
Isobutano

Para el modeio de reaccion:

]+ 0O = Alquilado (deseable) (1)
O + 0 = Polimero (indeseable) (2) %\’
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el reactor de alimentacion distribuida (3) presenta la mayor selectividad.

En una patente de Mobil sobre destilacion reactiva se presenta un reactor de
lecho fijo con alimentacion distribuida de Ja olefina. El reactor en cascada del proceso
Kellogg para alquilacién con H2SO, es semejante al reactor 3).

Se han desarrollado varios reactores de alimentacién distribuida de olefina por
Pacific Northwest Laboratory, es muy probable que se siga realizando investigacion y
desarrollo para este tipo de reactor pero enfocado al proceso de alquilacién

heterogénea.

3.4.3. REACTORES DE LECHO FLUIDIZADO

UOP ha patentado recientemente un reactor muy parecido al de la unidad de
FCC, pero dirigido al proceso de alquilacién heterogénea. Este reactor y su sistema de
regeneracion operan en régimen continuo, donde se puede facilmente introducir
catalizador fresco y retirar el desgastado para mantener la actividad adecuada del

catalizador solido.

3.4.4, DESTILACION REACTIVA

Este método combina las funciones de reaccién y separacion en un solo
recipiente. Este tipo de destilacién es utilizada camercialmente para la produccion de
MTBE y cumeno, y se ha propuesto para muchos otros procesos incluyendo la

alquilacion de isobutano con butenos.
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Chemical Research & Licensing conjuntamente con Chevron, han desarrollado un
proceso de alquilacion heterogéneo en reactores tipo “slurry”, y ademas cuentan con
gran experiencia en operaciones de destilacion reactiva.
E! proceso de destilacion reactiva puede ser ventajosa bajo las siguentes condiciones:
* Cuando la reaccion principal se encuentra limita por el equilibrio, de manera que la
remocion continua del producto incrementa la conversion.
* La reaccion es exotérmica y de un orden de magnitud semejante al calor de
vaporizacion, de modo que el sistema es casi autotérmico.
* Los rangos de operacion para la presion y temperatura para la reaccion coinciden
aproximadamente con las condiciones de destilacion.
* La reaccion es lo suficientemente rapida en el lecho fijo, pero no demasiado como
para ocurrir en sélo una pequefia porcion del lecho (o de otra forma el calor de reaccion
debera ser removido desigualmente en la columna).
* No deben formarse subproductos (polimeros) que tiendan a obstruir la columna.
* £ catalizador debe ser regenerado sin la interrupcion de la salida del producto.

La reaccion de alquilacién del isobutano con olefinas no cubre satisfactoriamente
algunas de estas condiciones, por lo que la destilacion reactiva parece no encajar bien

para este proceso.
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CAPITULO 4

SEGUNDA PARTE: DESARROLLO EXPERIMENTAL

Uno de los objetivos de este trabajo es realizar pruebas de actividad catalitica hacia la
alquilacion de isobutano con butenos con diferentes catalizadores sintetizados en el laboratorio.

En este capitulo, se describira el desarrollo experimental para este tipo de pruebas.

4 1 DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION

El sistema de reaccion empleado en esta experimentacion consiste en un reactor de
tanque continuo agitado de acero inoxidable y con capacidad de 300 ml. El reactor cuenta con
un termopar en su interior, asi como una parrilla eléctrica de calentamiento para operar a
temperaturas mayores que la del medio ambiente. Ambos aditamentos estin conectados a un
sistema de control, con ¢! cual es posible mantener la temperatura controlada.

El sistema de agitacion del reactor consta de un motor eléctrico y dos propelas
colocadas en distintas posiciones, para tener una agitacion optima. La velocidad de agitacion
utilizada en todos los experimentos realizados fue de 1800 r.p.m.

El reactor también cuenta con una canastilia en su interior para sostener al catalizador.

Este tipo de reactor puede ser operado en forma intermitente o semicontinua. En ambos
casos primero se alimentan el catalizador y el isobutano liquido. Posteriormente se alimentan

los butenos en fase liquida. Fig. 4.1.
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Cuando se utitiza el reactor en forma intermitente, los butenos se alimentan en un solo

paso. En una operacion semicontinua, se alimentan durante toda la reaccion.

Desde el punto de vista de la reaccion de alquilacion, se prefiere mantener relaciones
grandes de isoparafina/olefina durante toda la reaccion, para evitar reacciones secundarias. La
operacion del reactor en forma semicontinua permite relaciones de isoparafina/olefina mucho
mas grandes que la operacion en forma intermitente.

La calidad del alquilado resultante se califica por medio de su caracterizacion, donde

ademas de medir la concentracién de cada producto, se determinan parimetros como: RON,

MON, indice de octano y PVR.

Fig, 4.1 Sistema de reaccién para la alquilacion de Isobutano con Butenos

Ischutanc Butenos =00 ee-ees Linea aidlada
o
Torre de muestra liquida
para anlisis de OG

oo

de temperanima
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4.2 REACTIVOS

Los reactivos empleados en esta experimentacién son el isobutano y una mezcla de
butenos. Tabla 4.2.

El isobutano es la isoparafina mas utilizada para el proceso de alquilacion a nivel
industrial, pero es un gas a temperatura ambiente y presion atmosférica. Su manejo en ¢l
sistema de reaccion es un tanto complicado. Para mantenerlo en fase liquida, como en los
procesos convencionales, se recurre al empleo de un gas inerte a una presién de 100 a 500 psig.
También se recurre a un sistema de enfriamiento a presion atmosférica para su condensacion
por debajo de -13°C.

Los butenos son las olefinas que producen el alquilado de mayor calidad. Su manejo en
el sistema no permite realizar reacciones de alquilacién semicontinua a presiones muy altas, ya
que el isobutano dentro del reactor tiene una presién de vapor alta y dificulta la entrada de
olefina. Este problema se puede solucionar utilizando un compresor.

Los butenos (cis y trans) son gases a temperatura ambiente y presion atmosférica. Para su
condensacion se recurre a un sistema de enfriamiento por debajo de -2°C.

Para todos los experimentos se empled un sistema de condensacion por enfriamiento,
con COz.

Tabla 4.2 Caracteristicas de los reactivos empleados en todos los experimentos.

Compuesto Pureza Proveedor
Isobutano 99% Linde de México, S.A. de C.V.
2-Butenos: 99% Linde de México, S.A, de C.V.
trans-2-buteno Mezcla 50/50. %vol
cis-2-buteno
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43 METODO ANALITICO PARA LA DETERMINACION DE REACTIVOS Y
PRODUCTOS

Para la determinacion analitica del consumo de reactivos y la aparicion de productos
durante !a reaccion, se empled un cromatografo de gases con una columna capilar. Tabla 4.3,
En la industria del petroleo, es comin que se utilice Ja técnica de cromatografia de gases para
analizar muestras de hidrocarburos, tales como: gas natural, cortes de destilacion del petroleo,

gasolinas de reformado, corrientes de alquilacién e isomerizacion, etc®.

Tabla 4.3 Caracteristicas generales del cromatografo de gases

Marca Varian
Modelo Star 4300 CX
Detector Tonizacidn de flama (FID)
Tipo de homo Tempetatura programable
Inyeccion de muestra - Puerto de inyeccion con jeringa (fase liquida)
- Valvula equipada con lazo de 250 L. {fase gas)
Interfase Conexion directa a una computadora

El dispositivo de inyeccion empleado fue el puerto para fase liquida con jeringa.

4.4 SELECCION DE LA COLUMNA CROMATOGRAFICA

Cabe sefialar que para analizar estas muestras, la gran mayoria de los cromatografos

cuentan con columnas capilares que miden desde 25 hasta 100 metros de longitud, debido a que

ofrecen un niimero de platos tedricos suficientes para separar adecuadamente la gran cantidad

de componentes que contienen.

85



Capitule 4. Desarrolla experimental.

La seleccion de una columna cromatografica, se basa principalmente en las propiedades
fisicoquimicas de las sustancias alimentadas al cromatografo, como su polaridad y punto de
ebullicion.

Comiinmente se busca que la polaridad de los componentes de la mezcla y de la fase
estacionaria de la columna sean similares, con ef fin de que los compenentes interactien por
mayor tiempo con la fase estacionaria y asi obtener una mayor resolucién entre los picos.

Se selecciond una columna capilar con fase estacionaria de silica depositada
quimicamente como recubrimiento interno; esta fase tiene la caracteristica de ser no polar, con
¢l propésito de que exista una dptima retencion y separacién de los hidrocarburos, los cuales
tienen propiedades no polares®. Fig. 4.4.

Fig. 4.4 Caracteristicas de la columna cromatografica.

Columna_Cromatogrifica
Marca Supelco
Modelo Petrocol DH?
Fase Silica fundida
Longitud 100m
Diametro intemo 0.25mm
Espesor de pelicula  0.5um

4.5 DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE ANALISIS

Para determinar las condiciones de operacion del cromatégrafo de gases se consider6 la

informacion publicada en normas y articulos especializados.

% Marca registrada de Supelco Company
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Las variables que se controlan frecuentemente son: relacion de “split”, programa de

temperatura para el horno, temperatura del inyector y detector. Tabtas 4.5.1 y 4.5.2.

Tabla 4.5.1 Condiciones de operacion del cromatégrafo de gases

Método para analizar muestras de alquilado
Temperatura del inyector 250°C
Venteo de “split” 270 ml/min
Relacion de “split” 285:1
Presion del gas acarreador en la columna 25 psig
Temperatura del detector 300°C
Flujo de gas combustible (H,) 26 mY/min
Flujo de gas comburente (Aire) 285 ml/min
Flujo de gas enmascarante (N») 27.5 m/min
Atenuacion 8
Rango 11

Tabla 4.5.2 Programa de temperatura para el horno

200°C
20 min
Tiempo total de andlisis 40min
15 °C/min
1060°C

7 minutos

60°C

2 minutos 10 °C/min

4.6 DETERMINACION DEL VOLUMEN DE INYECCION
Para la determinacion del volumen de inyeccion se consideraron; que los tiempos de

retencién de los picos para cada volumen de inyeccion fueran reproducibles y que los efectos de
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“coleo” y “frenteo” se minimizaran. El volumen de alquilado inyectado que cumplié con estas
caracteristicas fue de 1 pl.
Para evitar pérdidas de componentes por evaporacion, la microjeringa se enfrio por medio de

CO, antes de tomar el volumen de inyeccion,

47 DETERMINACION CUALITATIVA Y CUANTITATIVA DE REACTIVOS Y
PRODUCTOS

Para realizar un analisis cuantitativo de la mezcla de reaccion, es indispensable elaborar
curvas de calibracion de los reactivos y productos. Sin embargo en el laboratorio se tiene
implementado un método P.1.AN.O. (Por F. MendozaR. y M. Dominguez).

P.LAN.O. es uno de los métodos mas importantes utilizados en esta drea para realizar
el anilisis cualitativo y cuantitativo de compuestos tales como: Pardfinas, Isoparafinas,
Aromdticos, Naftenos y Olefinas, es por esto su nombre caracteristico.

Este cromatografo estd acoplado a una computadora, la cual registra la sefial del
detector, y la traduce en una funcién de area. Estos datos son tomados por P.LAN.QO. para
calcular ta composicion de los compuestos presentes en la mezela de reaccion.

El algoritmo de célculo para cuantificar el consumo de olefinas e isobutano, y la
composicién de alquilado, es el siguiente:

« En base a los tiempos de retencion, se identifican todos los compuestos que sean posibles,
mediante factores de respuesta teoricos y la respuesta en area de cstos compuestos, lo cual se

traducen en fraccién masa para cada compuesto detectado.
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Es decir:

Factor de respuesta (FR)i {g/area} XxCompuesto detectado (Cd)i {area}

TIFR)i X(CA)i (8)

Fraccion masa =

e Para efectuar el balance de materia del proceso, se conoce la cantidad de reactivos
alimentados, ya que se pesa el reactor al inicio y al final de la reaccion. Para conocer la masa de
alquilado producido, se multiplica la fraccion masa calculada para los productos detectados,
por la masa total alimentada de los reactivos. Después se comprueba que el balance de materia
es correcto, conociendo la masa de alquilado obtenido al descargar y pesar el reactor.

La diferencia entre la masa de reactivos alimentada y la masa de producto obtenido, es la
cantidad de reactivos sin reaccionar, lo cual es verificado por el analisis cromatogréfico.

« Para conocer la conversion de isobutano y butenos hacia productos, la estequiometria de la
reaccion indica que una mol de isobutano y una de buteno, producen una mol de isoparafinas
Cs , es decir, este corte es alquilado primario. Todos los demas productos son producidos por

reacciones que involucran sélo a los butenos.

» La presion de vapor Reid del alquilado se caleula como:

PVR{psi} = Z(Presion de Vapor Reid)i X(Fraccion mol)i

« El niimero de octano RON del alquilado se calcula como:

RON = E(Numero de octano RON)i x(Fraccion mol)i
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+ El nimero de octano MON de! alquilado se calcula como:

MON = Z(Numero de octano MON)i X(Fraccion molh

» El indice de octano del alquilado s¢ calcula como:

RON + MON
2

Indice de Octano =

+El peso molecular del residuo (compuestos detectados después del 2,2, 5-Trimetilhexano):
PMg = 213.7257 - (2.3388) x {%%masa del residuo Cgt)

+La presion de vapor Reid del residuo se calcula como:
PVRg = 9.3190 - (0.3247) x {%masa del residuo Cot)

« El niimero de octano RON del residuo es constante 70.5

« El nimero de octano MON del residuo es constante 83.5

¢ La fraccion mol, se caleula como:

{Yermasa)i
(Peso molecular)i
. (Yomasa)i
Z:(Peso molecular)i

Fraccion mol =
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Base de datos para el analisis de muestras de alquilado tipico. Apéndice: cromatograma |

Compuesto Tiempo de Factor de Peso PVR RON MON
Retencitn Respuesta  molecular psig
min glarea g/gmol

Cs 6.688 1.0268 44.097 191.7 1125 105
i-Cq 7.094 1.0151 58.124 722 102.1 97
1-butenc 7.189 0.9799 56.108 65.9 90 85
Cs 7.297 1.0151 58.124 51.6 94 89.1
tns-2-buteno 7.398 0.9799 56.108 51.5 90 85
cis-2-buteno 7.457 0.9799 56.108 47.5 90 85
i-Cs 7.970 1.008 72.151 20.4 93 89.7
Cs 8.286 1.008 72.151 15.6 61.8 63.2
2,3-DMB 9.429 0.9799 86.178 7.4 104.3 94.2
2-MP 9.482 0.979% 86.178 6.8 73.4 73.5
3-MP 9.802 0.9799 86.178 6.1 74.5 733
Cs 10.174 1.0034 86.178 5 248 26
2,4-DMP 10.993 1 100.205 33 83.1 838
2,2,3-TMB 11.233 1 100.205 34 112.1 101.3
2-MHEX 12.125 1 100.205 28 424 46.4
2,3-DMP 12.257 1 100.205 24 9t.1 88.5
3-MHEX 12.432 1 100.205 21 52 55
2,24-TMP 12.991 0.9975 114.232 1.7 100 100
G 13.273 1 100.205 1.7 0 0
2,5-DMHEX 14.575 0.9975 114.232 1.1 555 55.7
2,2 3-TMP 14.692 0.9975 114.232 1.1 169.6 99.9
2,4-DMHEX 14.795 0.9975 114.232 i1 65.2 69.9
2,3,4-TMP 15.528 0.9975 114.232 1 102.7 959
2,3,3-TMP 15.803 0.9975 114.232 1 106.1 99.4
2,3-DMHEX 15.932 0.9975 114.232 0.9 71.3 789
2-MHPT 16.044 0.9975 114.232 08 21.7 238
4-MHPT 16.133 0.9799 114.232 08 28.9 46.2
3,4-DMHEX1 16.224 0.979% 114.232 07 76.3 81.7
3,4-DMHEX2 16.415 0.9986 114.232 0.7 76.3 81.7
3-MHPT 16.536 0.9799 114.232 0.7 268 33
2,2,5-TMHEX 17.119 0.9975 128.259 0.6 91 88
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Calculo de las propiedades de una muestra tipica de alquilado con el algoritmo propuesto.

Compucsto Porciento masa RON MON Indice de octano
c3 0.000% - - -
i-cd 0.010% - - -
1-buteno 0.000% - - -
4 0.780% - - -
tns-2-buteno 0.000% - - -
cis-2-buteno 0.000% - - -
i-c5 2.135% - - -
¢S 2.119% - - -
2.3dmb 1.775% 2672 2413 0.190
2mp 0.143% 0.151 0.151 0.014
3-mp 0.167% 0.180 0.177 0.015
6 3.503% 1.254 1.315 0.253
2,4-dmp 1.666% 3.781 3.813 0.150
2,2,3-tmb 0.037% 0.052 0.047 0.002
2-mhex 0.134% 0.070 0.077 0.005
2,3-dmp 9.778% 11.057 10.741 0,291
3-mhex 0.116% 0.075 0.079 0.003
2,2,4-tmp 13.717% 14,935 14.935 0.254
c? 5.252% 0.000 0.000 0.111
2,5-dmbhex 1.063% 0.643 0.645 0.013
2,23 tmp 1.410% 1.682 1.533 0017
2,4-dmhex 0.231% 0.164 0.175 0.003
2,3, 4-tmp 5.164% 5.775 5.393 0.056
2,3,3-tmp 2.525% 2917 2,733 0.027
2.3-dmhex 1.271% 0.987 1.092 0.012
2-mhpt 0.034% 0.008 0.009 0.000
4-mhpt 0.021% 0.006 0.010 0.000
3,4dmhexl 0.007% 0.006 0.007 0.000
3,4dmhex2 0.160% 0.133 0.142 0.001
3-mhpt 0.031% 0.009 0.012 0.000
2,2,5-tmhex 0.765% 0.675 0.653 0.004
C9+ 43.989% 0.451 0.534 2273
Total 100.0% 69.576 72,617
Indice de octang 71.1

Los calculos de RON y MON se calculan para todos los compuestos producidos a partir del

isopentano y hasta el 2,2, 5-Trimetilhexano. Asi como para los compuestos pesados (residuo).
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CAPITULO S
ANALISIS DE RESUI:.TADOS DE LOS CATALIZADORES QUE D'EMOSTRARON BAJA
ACTIVIDAD CATALITICA PARA EL PROCESO DE ALQUILACION

Estos catalizadores presentaron poca actividad hacia la alquilacion a temperaturas bajas.
Las pruebas se hicieron en forma intermitente, ante la posibilidad de que el catalizador no
presentara actividad a temperatura ambiente y poder operar mas facilmente el reactor a
temperaturas mas elevadas, donde el efecto de la presion de vapor del isobutano, no permite la
alimentacion de butenos en un reacter semicontinuo.

Se reporta en Y%peso de producto alquilado normalizado, es decir no se incluyen los reactivos.

5.1 ZIRCONIAS SULFATADAS

SO 7Zr0;

Estos catalizadores fueron preparados en el laboratorio de acuerdo con los métodos de

sintesis que estan reportados en la. literatura. Para identificar a los diferentes catalizadores

empleados, se mencionaran algunas diferencias en la sintesis de cada uno de elios.

CATALIZADOR # 1

Este catalizador fue preparado a partir del oxicloruro de zirconio ¢ hidréxido de

amonio, lavado con agua y posterior impregnacion con H,SO, y calcinado a 500°C. Las

condiciones de reaccion fueron las siguientes:

93




Andlisis de Resultados |

Capitulo 5.
Reactor intermitente
Catalizador 0.782¢g
Relacién [/O 8.1
Isobutano 178 g
Butenos 22¢g
Temperatura Presion Tiempo de reaccion | Conversion | Conversion | Producto
(°C) {psig) (min) global de global de Global
isobutano butenos
23 45 20 0.68% 0.92% 0.18g
&0 80 40 1.14% - 1.25% 0.25g
100 220 55 0.96% 1.26% 0.25¢g
180 350 107 1.34% 1.70% 0.33g
200 380 118 1.57% 2.52% 0.50g
200 320 20 1.56% 2.25% 0.45g
100%
90% +
80% 1 B T=25C 20min
70% 1 B T=60C 60min
OT=100C 115min
60% + g
M T=180C 222min :
50% 1 X i
H T=200C 340min i
0% 1 W T=200C 420min ?
30% + 3
20% 1 |
10% : 2
0% =0 n i H [H 3 3 o |5
: 3 f L B EIEEYEEG
: f 2 £ 7 F E € 8 2 8§ g ©
¥ - o5 Yo 5 4 < E & %
- SR S S S 3 vy
S I = L L By o o~
o~
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CATALIZADOR # 2'
Este catalizador fue preparado a partir del oxicloruro de zirconio e hidroxido de
amonio, lavado con agua y posterior impregnacion con HySO4 y calcinado a 350°C. Las

condiciones de reaccion fueron las siguientes:

Reactor intermitente

Catalizador 24g
Relacion O 12.3
Isobutano 32.1g
Butenos 26g
Temperatura Presién Tiempo de reaccion | Conversion | Conversion Producto
C) (psig) {min) global de global de Global
isobutano butenos
15 50 50 0.96% 1.19% 041g
75 190 120 0.89% 0.86% 0.29¢
140 480 180 3134% 8.87% 3.08g
180 280 240 9.99% 10.59% 3.67g
100%
0% T
80% ;
; o°; W T=15C 50min
°T B T=75C 120min ‘;
60% 1 DT=140C 120min :
50% | #l T=180C 120min g
40% + :
0% + E
20% 1 ;
10% 1 i I 4
0% - T i e s :
e 1t 5 FEIEETYEEG
T g 2 g€ I I E -é E & £ E E ¢
T - o5 T O 4 4 £ E & %
A R g 3 "‘.
A P A ) P g..

! Apéndice: Cromatograma I
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5.2 ALUMINAS MODIFICADAS

THF/y-ALO;

Este catalizador fue impregnado con acido trifluoroacético y calcinado a 300°C sobre

un soporte de y-Al;Q; . Las condiciones de reaccion fueron las siguientes:

Reactor intermitente
Catalizador 924g
Relacién /O 14.7
Isobutano 5758
Butenos 3%9g
Temperatura Presion Tiempo de reaccion | Conversion | Conversion | Producto
°C) (psig) {min) global de global de Global
isobutano butenos
15 25 20 0.91% 0.52% 0.32g
45 90 45 0.73% 0.41% 0.25g
95 280 45 0.88% 0.52% 0.32g
170 600 60 1.94% 3.63% 222g
170 480 55 3.84% 14.79% 9.08g
B0%
70% +
60% 1 W T=15 20min
50% H T=45 65min
a0% 1 O 7T=95 1i0Omin
° & T=170 170min
30% + @ T=170 225min
20%
10%
00/0 A = il ]
= 5 g 3 g EEEBEFYBEEG
£ £ 2 £ % I £ E 8 £ £ E %
. o Lo « T 49 &4 o E E A 0%
S R S Y 7 3 vy
I S S L Y o e ::.

 Apéndice: Cromatograma 11t
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5.3 ALUMINAS FLUORADAS MODIFICADAS

BF3/y-ALOsF *

Andlisis

de Resultados |

Este catalizador fue preparado con la adicion de BF; in-situ, sobre un soporte de

alamina fluorada. Las condiciones de reaccion fueron las siguientes:

Reactor intermitente

Catalizador Jdg
BF, 35¢
Isobutano 60 g
Butenos 54g
Relacion YO 11.11
Temperatura Presion Tiempo de reaccion | Conversion Conversion | Producto
(°C) (psig) {min) isobutano butenos Global
50 105 60 4.40 % 11,92 % 74g
60%
50% 1
40% +
30% 1
B Muestra 1

20%

10%

0%

2,2,4-tmp
2,5-dmhex

2.2.3 tmp

§ Apéndice: Cromatograma [V

2.3,4-tmp
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ANALISIS DE RESULTADOS

Estos fueron los catalizadores que presentaron baja actividad catalitica hacia el proceso
de alquilacién a temperaturas moderadas. Estos catalizadores estan reportados en la literatura

como superacidos, capaces de promover la alquilacion a temperatura ambiente.

# Zirconias sulfatadas:
Presentaron conversiones bajas de isobutano y butenos ain a temperaturas elevadas.

Lo interesante de las prucbas realizadas, es que los dos catalizadores presentaron
formacion de productos de “cracking” (Cs - C7) a temperaturas bajas. Esto puede significar que
¢l catalizador presente sitios acidos muy fuertes, activos a temperaturas bajas, pero su
desactivacion es rapida. Los sitios acidos de fuerza media para la glquilacién son activos a
temperaturas mas eclevadas. También se observd la formacion de polimeros (Cs) a
temperaturas intermedias, es decir, la energia de activacion para la polimerizacién de la olefina
es menor que la energia de activacion del isobutano para las reacciones de alquilacion (Cqs).

Otra diferencia importante en la actividad de ambas zirconias fue su forma de
preparacion, solo difieren en la temperatura de calcinacion, esto quiere decir probablemente que
al calcinar a 500°C halla habido un arreglo estructural tal, que no permitié desarvollar en el
sélido suficiente acidez para la reaccion de alquilacion, o que las condiciones de calcinacion
hailan sido muy severas para descomponer la fase sulfatada.

Esto se comprueba con la zirconia calcinada a 350°C, la cual si pudo desarroliar cierto tipo de

acidez, ya que la conversion de reactivos y formacion de producto fue mayor.
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Desafortunadamente se puede esperar que la temperatura de actividad hacia el proceso
de alquilacion para estos sdlidos sea alrededor de 250-350°C. Se recomendaria hacer pruebas

en un reactor tubular para manejar fos reactivos en fase gas.

» Aliminas modificadas:
El catalizador THF/ALO; estéd reportado como un catalizador en nivel de planta piloto,
desafortunadamente no presentd actividad hacia la alquilacion a temperaturas moderadas, a
pesar que mostré acidez en anélisis de caracterizacion. A medida que se elevo la temperatura de
reaccion, se presentaba mayor actividad hacia la formacion de oligomeros, esto se puede ver en
los datos de conversion, donde principalmente se consumio olefina.

Se puede esperar que en condiciones de impregnacion adecuadas, la temperatura de

actividad hacia el proceso de alquilacion para estos solidos sea alrededor de 200°C.

* Alaminas Ruoradas modificadas:

Este catalizador est4 reportado en la literatura en etapa de desarrolio en laboratorio.

Este catalizador mostré actividad hacia el proceso de alquilacion 2 una temperatura muy
cercana a la del medio ambiente, present conversion satisfactoria de ambos reactivos para este
tipo de reactor, asi como obtencién de producto. El dinico inconveniente que presento fue una
selectividad intermedia hacia la formacion de 2,2,4-tmp, pero es importante comentar que se
produjeron buenas cantidades globales de isomeros TMP, es probable que la selectividad hacia
2,2 4-tmp cambie sensiblemente en un reactor semicontinuo y explorando varias temperaturas.

Definitivamente es un solido interesante para investigaciones posteriores.
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CAPITULO 6

ANALISIS DE RESULTADOS DE LOS CATALIZADORES QUE DEMOSTRARON
ACTIVIDAD CATALITICA PARA EL PROCESO DE ALQUILACION

El catalizador que presentd mayor actividad catalitica hacia las reacciones de alquilacidn
fue la resina de intercambio idnico modificada con BFs. En esta seccidn se describe el
procedimiento de preparacion del catalizador.

Un aspecto que debe tomarse en cuenta es que las reacciones de alquilacion no se llevan
a cabo con la resina, ni con el BF; solos. Es indispensable la presencia de ambos para la
formacion de un solido que posea acidez Lewis y Brensted.

Para este catalizador, se trabajé con una relactén resina/BF; constante de 5, en todas las
pruebas para poder compararlas.

En la literatura se maneja un espacio velocidad tipico para la olefina WHSV=2.5 gramos
de butenos/ gramo de resina por hora® .

El reactor puede operar a un volumen maximo de 80% del volumen total (300 mt). Se
decidié por trabajar con un volumen de reaccion de 120 ml de isoparafina al inicio, y llegar
cuando mis a un méximo de 240 ml después de haber alimentado la olefina en forma
semnicontinua durante toda la reaccion.

Estos nimeros son el punto de partida que nos lleva a determinar la cantidad de resina y

BF, tipicos:

Vw = (120¢m? de isobutano)x(0.52g/cm®) = 62.4 g de isobutano en la carga.

La cantidad de butenos se puede conocer a partir de la relacién 1/O=5 recomendada:
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62.4 g de isobutano/S = 12.5 g de olefina, En volumen: 12.5g/(0.61g/em’) = 20.5 cm’ de Cy .

En la literatura se recomienda emplear de 0.5 a 0.1g de resina/gramos de mezcla de
reaccion; tomamos 0.3 y despejamos la cantidad de resina:

(74.9 g de mezcla de reaccién) x (0.3) =225 g de resina

Cantidad necesaria de BF; para saturar la resina:
(4.7 meq/g de resina) x (22.5 g de resina) = 105.75 meq
PM BF; = 68 g/gmol; Peq = 68/3=22.67 gleg; 2.27x107 g/meq

(105.75 meq) x (2.27x107 g/meq) = 2.4 g de BF;

Se recomienda por lo general mantener una relacion de equivalentes deresina a BFa2 2:

2x2.4 gde BF; =48 g de BF;

6.1 PREPARACION DEL CATALIZADOR IN SITU

Para este catalizador se realizaron pruebas en reactor intermitente para determinar la
temperatura optima de la reaccion de alquilacion para obtener la mayor selectividad hacia los
TMPs. Una vez conocida esta temperatura, se empled en reactor semicontinuo.

La resina es pretratada de la siguiente forma:

Lavado con metanol, lavado con agua destilada, intercambio con una solucion de NaQH al 4%,
lavado con agua destilada, intercambio con H,80, al 15%, y lavado con agua destilada hasta

quedar libre del acido.
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Para preparar el sistema de reaccidn, se alimenta en primer lugar la resina y el
isobutano. Posteriormente se alimenta el BFs (fase gas) para la modificacion de la resina.

Después se alimentd la olefina en fase liquida en lote 0 durante toda la reaccion.

6.2 SELECCION DE LA RESINA DE INTERCAMBIO IONICO

En investigaciones anteriores en este laboratorio por David Peralta” s¢ probaron las
resinas de intercambio idnico Amberlyst 15 y Amberlyst XN1010 para determinar cual era la
mejor en ¢l proceso de alquilacion. El sistema Amberlyst 15/BF; preseatd mayor actividad
hacia la alquilacion de isopentano con propileno, en comparacién con el sistema Amberlyst
XN1010/BF;, debido a que los poros donde se encuentran los sitios activos son mas grandes y

accesibles para el Amberlyst 15.

6.3 DETERMINAC]()N DE LA TEMPERATURA OPTIMA PARA EL PROCESO DE
ALQUILACION

La temperatura de reaccion es uno de los parametros més importantes, ya que controla
la produccion de alquilado y la polimerizacion de la olefina.

Para su determinacion, se realizaron diversos experimentos en reactor intermitente,
empleando cEiferentes relaciones de Isoparafina/Olefina. El objetivo de este punto es buscar la

temperatura a la cual presente la mas alta selectividad hacia los Trimetilpentanos.
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6.4 PRESENTACION DE RESULTADOS

Se analizan y comparan resultados de Relacion /0, RON, MON vy Relacion de
alquilacion, para pruebas de alquilacion realizadas en reactor intermitente y semicontinue.

Los rangos de los parametros de operacion estan en los intervalos siguientes:

Tipo de reactor: intermitente y semicontinuo.

Temperatura de reaccion: -20 a 25°C.

Relacion Isoparafina/Olefina: | a 12.5 para el reactor intermitente.

Relacion Isoparafina/Olefina global: 1.5 2 12.5

E! analisis detallado de los hidrocarburos permite complementar ¢l calculo de los
nimeros de octano RON y MON para cada prueba.

Es importante notar que las siguientes pruebas reportan el porciento en masa de todos
los compuestos Cg obtenidos, ya que son los compuestos de interés, pero sin descuidar que se
producen compuestos ligeros Cy -C7 y compuestos pesados o residuo Cs. ya que si se incluyen
en el balance de materia y en los resultados de conversion. Los compuestos ligeros no se
grafican, sélo el alquilado Cs y los pesados. La composicion reportada es normalizada del
analisis cromatografico, es decir, se eliminan los reactivos.

Para el calculo de los mimeros de octano con el algoritmo descrito en el capitulo 4, se

toman s6lo os compuestos Cs 2 Cs. (alquilado tipico). RONc y MON.
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REACTORES INTERMITENTES A -20°C

Reactor intermitente

Temperatura -20°C
Presion 5 psig
Resina 210¢g
Relacion: Resina/BFa 5.25
Relacion I/O 0.93
Isobutano 644
Butenos 68.7g
Tiempo |Conversion { Conversion | Producto | Producto | MONc | RONc | Relacion alg:
(min) global global Global liguido Tmp/Cyg+Co.
isobutano | butenos global
15 1.40% 1.97% 261g 1.42g 70.6 795 0.12
45 2.90% 11.37% 15.13g 13.25g 68.3 80.4 0.01
120 5.15% 24.65% 32.86g 30.27g 72.6 83.0 0.05
100%
90% -+
80% ¢+
70% +
60% 1+ W muestra |
50% M muestra 2
o 4
0% O muestra 3
s 1
30%
20%
10%
0% Mo+ -
T3 g8 e EIE3YELG
I EZ E 3 P E E & &2 E g ©
P ] ] . S = I E E & N
R U T % T T 3 v
(o] o ™~ o o~ (o] -~ i - S
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Reactor intermitente *
Temperatura -20°C
Presién 5 psig
Resina 210g
BF, 41g
Relacion: Resina/BF; 5.12
Relacion /O 52
Isobutano 632¢g
Butenos 122¢
Tiempo | Conversion | Conversién{ Producto | Producto | MONc | RONe Relacidn alq:
reaccion global global Global liquido Tmp/Cs+Co-
(min) isobutano butenos global
10 3.90% 13.00% 9.30g 87g 752 84.1 0.11
20 423% 9.86% 7.43g 6.29¢ 79.5 86.2 0.23
30 4.35% 2.07% 6.84g 5.73g 81.9 87.2 032
60 4.81% 9.67% 7.28g 6.06g 83.0 87.6 0.37
90%
80%
70% +
60%
’ W muestra 1
50% t M muestra 2
40% + O muestra 3
B muestra 4
30% -
20%
10% -+
0%

2,4-dmhex

! Apéndice: Cromatograma V

|
T
..-...-E
7
mﬁ

o~

105

2-mhpt

3,4dmhexi
3,4dmhex2 &

3-mhpt

2,2,5-tmhex §




Capltulo 6. Andlisis de Resultados 1]

COMPARACION DE LAS VARIABLES DE OPERACION A -20°C

90

80

M Exp 1 T=-20C
W Exp 2 T=-20C

60 -

Relacion 1/O*10 MON RON Relaci6n alq* 100

Andlisis de resultados para los reactores intermitentes a -20°C

Como puede verse en la figura de comparacion de las variables de operacion a -20°C, al
aumentar la relacién Isoparafina/Olefina existe una mejora en los numeros de octano de los
alquilados. De igual manera, al aumentar esta relacion se observa un aumento en la relacion de
alquilacic‘:ri, es decir, en la “selectividad” hacia la formacion de trimetilpentanos.
Desafortunadamente estos resultados no se asemejan a los reportados en la literatura, donde en

esta temperatura se alcanza la mayor produccion de trimetilpentanos y ndmeros de octano=100.
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Capitulo 6.
REACTORES INTERMITENTES A 0°C
Reactor intermitente
Temperatura 0°C
Presion 18 psig
Resina 210¢g
BF; 40g
Relaciéon: Resina/BF; 5.25
Relacion /O 2.75
Isobutano 648¢g
Butenos 2358
Tiempo | Conversién | Conversion | Producto | Producio MON: | RON¢ | Relacion alq:
reaccion | global global Global | liquido Tmp/Ce+Co-
(min) | isobutano | butenos global
10 7.10% 20.05% 17.70g 16.19g 81.3 86.9 0.06
20 6.34% 16.08% 14.20g 12.72g 83.2 88.1 0.05
30 6.25% 13.86% 12.24g 10.81g 85.0 88.9 0.05
60 6.09% 12.67% 11.19g 9.74g 859 893 0.06
150 8.89% 21.23% 18.75g 16.95g 84.5 88.7 0.06
90%
80% T
70% T B muestra 1
60% + 8 muestra 2
50% T [muestra 3
0% 4 @ muestra 4
10% W muestra 5
20%
10%
0% Lk 1] - = = o
R EEEEEEREEE
M3 £ - =] 7 s 'E E S = =] £
<~ § 8 T 85 4 4 E E 4 7
SN S S A S S 3 3 s
o g Y g Sl o e b
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Reactor intermitente
Temperatura 0°C
Presion 15 psig
Resina 210g
BF, 42¢g
Relacidn: Resina/BF; 5.0
Relacién /O 2382
Isobutano 625g
Butenos 22.1¢g
Tiempo | Conversion | Conversion | Producto | Producto | MONc [ RONc Relacion alq:
reaccion globat global Globa! liquido Tmp/CatCo
(min) | isobutano | butenos global
10 2.98% 5.14% 435g 326g 612 7.7 0.01
20 3.25% 5.58% 472g 3.58g 60.3 70.7 0.01
30 3.51% 5.89% 499g | 384g | 592 | 694 0.01
60 3.53% 5.96% 5.04g 3.92g 579 68.0 0.01
150 3.55% 6.12% 5.18p 4.06g 59.2 68.9 0.01
80%
70% T
60% + B muestra 1
50% 1 M muestra 2
B muestra 3
40% T B muestra 4
30% + M muestra 5
20% T
10%
0% i ; i
— L — +
] ] [ =
. . 2N = _E oy
(o] o o = =
o o o~ < <.
[aa} (2]
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Reactor intermitente
Temperatura 6°C
Presion 25 psig
Resina 210g
Relacion: Resina/BF; 5.25
Relacion /O 5.7
Isobutano 648¢g
Butenos 114g
Tiempo | Conversion | Conversion Producto | Producto | MON¢ RONc | Relacion alg:
reaccion |  global global Global | liquido Top/Cy+Co.
(min) isobutano | butenos global
10 4.45% 10.61% 8.09g 7.00g 79.1 856 025
20 2.67% 12.35% 941g 9.03g 78.4 85.8 0.21
30 4,50% 9.75% 7.43g 6.37g 81.8 87.3 0.34
60 381% 10.55% 8.04g 7.1ig 79.0 86.2 0.24
180 4.56% 10.89% 8.30g 7.27¢ 81.6 87.5 031
80%
70% T
60% M muestral E
50% 1 H muestra2 ;
40% + O muestra3 i
30% 4 & muestrad :
E
20% - B muestras E
10%
0%

o

E

5
vﬂl
Nl-
™~

2,23tmp |
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Reactor intermitente §

Temperatura 0°C
Resina 21.0g
BF; 50g
Relacion; Resina/BF; 42
Relacion KO 9.13
[sobutano 1i24pg
Butenos 123 g
Tiempo | Conversion | Conversion | Producto Producto | MONe: | RONe | Relacion alg:
reaccion global global Global liquido Tmp/Cg+Cs.
(min) | isobutano | butenos global
15 4.719% 12.20% 15.22g 13.92¢ 81.7 87.1 033
30 5.26% 10.97% 13.68g 12.19g 84.6 885 0.49
60 4.12% 8.45% 10.53g 9.39% 85.6 88.9 0.54
180 5.01% 9.49% 11.83g 10.60g 86.8 893 0.67
T0%
60% T
50% 1
M muestra 1
40% T H muestra 2 ;
O muestra 3 '
30% + ¢
M muestra 4 k
20% 4 r
10% 1 :*
ty
0% A L
+
o
0

2,23 tmp B
2,3,3-tmp
3-mhpt
2,2,5-tmhex P

3,4dmhex2 M

-
P
£
o
L)
i
o~

2,2 4-tmp
2,4-dmhex
2,3,4-tmp
2,3-dmhex
2-mhpt
4-mhpt
3,4dmhex]

§ Apéndice: Cromatograma VI
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Reactor intermitente
Temperatura 0°C
Resina 210g
BF; 42¢g
Relacion: Resina/BF; 50
Relacion YO —
Isobutano 62.5¢
Butenos 0lg
Tiempo | Conversion { Conversion | Producto Producto | MON¢ | RONc | Relacion alg:
reaccion global global Global liquido Trmp/Cgt+Con
(min) isobutano | butenos global
20 0.15% 0.537% 0.34g 0.03g 86.0 92.1 0.98
40 0.18% 0.612% 0.38g 0.01g 100.0 100.0 S
60 0.18% 0.612% 0.38g 0.01g 100.0 100.0 —
100%
90%
80%
70%
60‘;’ M muestral
. ° M muestra2
30% M muestra3
40%
30%
20% -
10%
0% ;

2,2,4-tmp 2.3,5-tmhex
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COMPARACION DE LAS VARIABLES DE OPERACION A 0°C

100
9 | BExp 1 T=0C
B Exp 2 T=0C
80 - OExp 3 T=0C
70 + Exp 4 T=0
o
60 b
50 | e
40 o
!
30 4 "
i
20 ;
10
0 m
Relacion MON RON Relacion
VO*10 - alg*100

Analisis de resultados para los reactores intermitentes a 0°C

Al aumentar la relacion Isoparafina/Olefina existe una mejora importante en la relacion
de alquilacion, es decir, hacia la formacion de trimetilpentanos. Sin embargo, puede verse algo
interesante con los nimeros de octano, los cuales no siguen una tendencia creciente. Esto se
debe al cambio en la selectividad de 3-metilheptanc hacia trimetilpentanos para las muestras 2,
3 y 4. Pero la muestra ] presenta mimeros de octano altos debido a la pran cantidad de
compuestos Cs. obtenidos, no en si por su octanaje. La muestra 1 presenta la mayor produccion
de compuestos pesados Cs. , por eso se presenta ese fenOmeno. La muestra 2 baja
dristicamente su nimero de octano debido al incremento de 3-metilheptano (nimero de octano

menor) y disminucion de compuestos Co. (niimeros de octano > 3-metitheptano).
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Capituio 6.
REACTORES INTERMITENTES A 20°C
Resctor intermitente
Temperatura 20°C
Presion 36 psig
Resina 210g
BF; 40¢g
Relacion: Resina/BF, 5.25
Relacion VO 2.9
Isobutano 8l.lg
Butenos 28.0
Tiempo | Conversidn | Conversion | Producto Producto | MONc | RONc: | Relacidn alq:
reaccion | global global Global | liquido Tmp/Ce+Co.
{min) isobutano butenos global
10 4.43% 19.64% 21.42g 19.18¢g 70.8 812 0.06
30 5.11% 16.29% 17.77g 16.10g 69.8 79.5 0.08
60 5.29% 17.07% 18.62g 16.97g 73.2 82.8 0.07
180 5.49% 16.74% 18.26g 16.51g 69.6 78.9 0.08
0%
80% T
70% 1
60% T 8 muestral
50% 1 M muestra2
40% 1 0 muestra3
30% B muestrad
20% +
10% +
0% -r==y -+ (3 mir i - = :
s 5 r 3 EELEETYELG
£ £ £ £ F § £ E E £ £ E
< 8 = o5 W M 5 4 4 E A %
A - S S S S S Y T ZF vy
(o] N- o~ N‘ (o] ol N" m' m' :‘\
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Capitulo 6.
Reactor intermitente
Temperatura 20°C
Presion 37 psig
Resina 210g
Relacion: Resina/BF; 4.7
Relacion /O 4.16
Isobutano 66.1g
Butenos 1598
Tiempo { Conaversion | Conversidon | Producto | Producto | MONc | RON¢ { Relacidn alq:
reaccion global globai Global liquido Tmp/Cs+Cs.
{min) isobutano | butenos global
10 4.31% 11.97% 9.82g 8.60g 68.6 78.4 032
20 4.44% 14.33% 11.75g 10.61g 68.5 78.5 0.37
30 5.01% 15.47% 12.69g 11.36g 63.4 78.3 0.48
60 4.36% 11.85% 9.71g 8.54g 68.1 777 0.54
150 5.34% 15.74% 12.91g 11.54 67.7 775 0.34
70%
60% 1
50% T
M muestra 1
40% 1 B muestra 2
O muestra 3
30% 1 M muestra 4
M muestra 5
20% +
10% - i
0% S e vz [E 0
e 3 g3 e e LEEF YRR
SEEBEUEREEREEE
P - L9 N L B & 4 E E 4 %
S S L S A NP ? 3 e}
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Capitulo 6. Andlisis de Resultados {1
Reactor intermitente
Temperatura 20°C
Presion 40 psig
Resina 210¢g
BF; 50g
Relacion: Resina/BF; 420
Relacion 1/O 64
Isobutano 657¢g
Butenos 103g
Tiempo | Conversion | Conversion | Producto | Producto MON; | RON¢ {Relacion alq:
reaccion global global Global liquido Tmp/Cs+Co:
(min) | isobutano | butenos global
10 7.62% 18.19% 13.83g 12.31g 84 .4 882 0.45
20 9.33%. 18.95% 14.44g 12.29¢ 84.9 834 0.52
30 6.63% 17.58% 13.36g 12.22¢ 86.0 88.6 0.56
60 8.86% 23.73% 18.08g 16.51g 858 88.5 0.55
180 11.53% 25.54% 19.41 17.07g | 859 88.5 0.57
60%
50% 1
40% + @ muestral g
W muestra2 g
30% + O muestra3 ;
# muestra4 i
20% 1 o muestra$ i
i
10% - 1 i
l‘* : i
0% [] [1] o h 1 [
=y £ 5 288 58F%YELE
T EZE I ZE e E 2 2% € °
. o N ] . R~ T E & %
O S R ¥ 3F b
(3] o o o~ o (o] o - o o
o~
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Capitula 6.
Reactor intermitente
Temperatura 20°C
Presion 40 psig
Resina 21.0g
BF3 4.1 g
Retacion: Resina/BF; 5.12
Relacion YO 12,5
Isobutano 664g
Butenos 53g
Tiempo | Conversion | Conversion | Producto | Producto | MONc RON¢ | Relacion alg:
reaccion global global Global § liquido Tmp/Cs+Co.
{min) ispbutano butenos global
10 233% 527% 378g 3.18g 81.9 86.9 0.36
20 2.78% 6.00% 430g 3.61g 834 877 0.42
30 2.96% 6.68% 4.79g 4.08g 834 871.8 0.41
150 3.26% 6.55% 4.70g 3.95g 86.1 80.1 0.57
60%
50% 1
40% +
M muestral
30% 1 B muestra2
] muestra3
E 4
20% 1 @ muestra:
10% 1
0% - 1 = I I - - 1
e § 2 318 B3 ETYELG
5 ’E s [ i o E S = = = =
+ |8 @ o5 T o= 4 E E & %
o S o <+ Lk o P 3 '_g vy
o o o~ o L] o o~ - - (:1"

™ Apéndice: Cromatograma VI
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COMPARACION DE LAS VARIABLES DE OPERACION A 20°C

140
] B Exp | T=20C
120 1 W Exp 2 T=20C
@ Exp 4 T=20C

80

Relacion YO*10 MON RON Relacion alq*100

Analisis de resultados para los reactores intermitentes a 20°C

Al aumentar la relacién Isoparafina/Olefina existe mejora hacia la formacién de
trimetilpentanos. Sin embargo, puede verse el mismo fendmeno de caida y alza en los nameros
de octano. Esto se debe nuevamente a una alta produccion de Co. (en la muestra 1} los cuales
presentan numeros de octano intermedios. Para la muestra 2 han disminuido los Ce. ¥
aumentado el 3-metilheptano lo que se refleja en una ligera caida de los nimeros de octano. Se
observa que al aumentar la relacion I/O disminuye la cantidad de compuestos Cs. y aumentan
los trimetilpentanos hasta un punto donde los nimeros de octano son casi constantes. Esto se

debe al tipo de reactor, donde la conversion llega a un maximo y ya no progresa.
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Capitulo 6. Andlisis de Resultados If

ANALISIS DE RESULTADOS PARA LOS REACTORES INTERMITENTES

Como regla general se puede constatar que dentro del intervalo de temperaturas
estudiadas, al aumentar la relacién Isoparafina/Olefina existe una mejora en la formacion de
trimetilpentanos y nimeros de octano.

Sin embargo, si comparamos tres temperaturas diferentes a relacion 1/0 = constante:

Relacion  Temperatura  2,2,4-tmp Cs. Conversion Conversion Relacion de
o °C Y% masa %masa Isobutanc  Butenos  alquilacién
5.2 -20 6.14 66.81 432 10.4 0.26
5.7 0 7.84 68.35 3.99 10.83 0.27

5.28" 20 13.62 52.57 6.74 17.33 0.47

Podemos decir que no tiene caso trabajar a -20°C, ya que sus propicdades son inferiores
a las obtenidas en las temperaturas de 0 y 20°C.

El siguiente paso es comparar las temperaturas 0 y 20°C a relacion /O = constante:

Relacion  Temperatura  2,2,4-tmp Co Conversion Conversién Relacion de
/O °C %masa % masa Isobutanc  Butenos  alquilacion
2.13 0 13.25 51.52 4.79 10,28 0.51
9.45% 20 13.44 52.53 5.81 13.47 0.49

Se observa que los nimeros son muy parecidos. Estas pruebas han demostrado hasta
ahora que se puede trabajar en el cualquier temperatura dentro del rango estudiado, pero de
preferencia entre 0 y 20°C. También mantener altas relaciones Isoparafina/Olefina produce
mayores cantidades de trimetilpentanos, independientemente de la temperatura,

Ya encontramos el rango de temperatura adecuado, el siguiente paso es hacer pruebas

en un reactor semicontinuo de 0 a 20°C. Esto se discute en la siguiente seccion.

" Promedio de /O =4.16 y 6.4
! Promedio de /O =64y 12.5
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Capituto 6. Andlisis de Resultados If
REACTORES SEMICONTINUOS
Reactor semicontinuo *
Temperatura 0°C
Presion inicial: 25 psig
final: 15 psig
Resina 210 g
BF; 35 B
Relacién: Resina/BF; 6.0
Isobutano 6508
Butenos 369g
Relacion O global L.76
WSHV 0.35
Tiempo Conversién | Conversién | Producto | Producto MON: RONc Relacidn alg:
reaccion global global Global liquido Tmp/Ce+Cos
{min) isobutano butenos global
15 0.26% 0.38% 0.39g 0.19g 98.3 99.7 1.68
45 0.26% 0.67% 0.68¢ 0.15g 98.4 99.6 123
80 0.26% 0.67% 0.63g 0.15¢g 98 .4 99.6 1.21
110 5.98% 9.43% 961g 8.54g 90.7 91.8 1.33
150 11.54% 19.72% 20.09g 18.77g 89.6 91.3 1.11
180 14.60% 25.50% 25.99g 24.64g 89.4 9i.1 1.05
210 19.46% 33.39% 34.02g 32372 89.7 91.2 110
270 24.44% 41.72% 42.52¢ 40.54g 898 91.1 1.12
330 29.52% 55.31% 56.37g 54.13g 88.5 90.5 0.90
420 31.08% 70.00% 7i.32g | 68.66p 86.1 89.3 0.59
80%
——12,44np
™ —@—2,5-drhex
—A—113up
6% | —— 2 4-dmhex
—A—134tmp
30% 1 —6—123Hnp
—4— 2 -cmhex
40% 1 —t+— 2-mhpt
—— demigt
0% ——3,4dmhexl
—+—.4dmhex2
0% } ——mhpt
—— 2.2.54mhex
—B-C9+

10%

0%

1

Smin 45mm

£0min

110mn

150min

# Apéndice: Cromatograma VIII para muestra 15min.

1

| £0mi

210min

19

270min

330min

420min




Capitulo 6.

Andlisis de Resultados fi

Reactor semicontinuo

Temperatura 5°C
Presion inicial; 25 psig
final: 10 psig
Resina 210g
BF; 60g
Relacion: Resina/BF; 35
Isobutano 67.0g
Butenos 53g
Relacidn /O global 12.6
WHSV 0.10
Tiempo | Conversidn | Conversibn | Producto | Producto | MONc | RONc | Relacidn alg:
reaccion global global Global | liquido Tmp/Cg+Co.
(min) | isobutano | butenos global
20 9.20% 17.26% 12.48g | E1.57g 89.4 90.8 0.93
30 11.22% 21.49% 15.53g | 14.53g 89.5 90.8 0.96
40 13.99% 25.24% 18.25g | 17.05g 89.9 90.9 1.04
50 15.60% 2930% | 21.18g | 19.89¢g 88.6 90.1 0.94
150 15.47% 33.29% | 2407g | 23.97g 88.9 90.4 0.88
45%
mf\g\g/a————«l:
5% 1
——-224amp
30% 4 —t—2,5-dmhex
—A—223ump
| —3— 2, 4-drrhex
25% 1 ——1213 4Hmp
—8—12334mp
% ,__,___-o—-—""'\ * T dmipt
1 —=—2,2,54mhex
15% % . _.\.\1 —8—C9»
10% ¢ & i © &
% 1 |
: = re———
0% ¥ =#=:—.—..____==It
20mmn 30min A0min S0min 150min
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Capitulo 6. Andlisis de Resultados I

Reactor semicontinuo

Temperatura 5°C
Presion inicial: 25 psig
final; 20 psig
Resina 10g
BF, 47g
Relacion: Resina/BF; 1.49
Isobutano 652g
Butenos 60g
Relacion 1O global 10.86
WSHV 0.15
Tiempo | Conversion | Conversién Producto | Producto | MON¢ RONc¢ Relacion alq:
reaccion global global Gilobal liquide Tmp/Cy+Cs.
{min) isobutano butenos global
10 3.55% 5.98% 4.6lg 4.14g 91.1 91.7 1.27
20 5.11% 2.00% 5.84g 5.44g 914 91.6 1.43
30 7.96% 12.75% 9.29g 8.60g 91.0 91.3 1.30
40 16.97% 29.29% 21.03g 20.07g 89.6 90.3 1.16
50 13.37% 23.03% 16.66g 15.66g 395 902 1.16
60 14.28% 25.37% 18.20g 17.40g 894 90.1 1.12
70 12.17% 24.20% 17.33g 16.69g 883 90.3 0.82
90 11.46% 20.20% 14.53g 13.85¢g 90.4 91.0 1.15
120 17.00% 32.19% 23.09g 22.27g 89.4 90.5 1.00
0%
5% ——224ump
% 1 —E—2,5-dmhex
35% 9 —A—223mp
30% 1
—M— 2 d-dmhex
25%
‘r/\\k—”—_—‘\'/‘\-‘P ——12,3,4ump
20% ¢+
15% —0—13)1np
10% —+— 2.2, 54z
5% —8-- o+
0%
10min 120min
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Andlisis de Resultados i1

Capitulo 6.
Reactor semicontinuo
Temperatura 10°C
Presion inicial: 35 psig
final: 30 psig
Resina 37g
BF; BO95g
Relacién: Resina/BF; 413
Isobutano 553¢g
Butenos 100g
Relacian /O global 5.53
WSHV 0.19
Tiempo | Conversion | Conversian | Producto | Producto | MONc | RONc | Relacién alg:
reaccion | global global Global | liquido Tmp/Cs+Cs.
(min) isobutano butenos globat
15 15.99% 3428% | 22.39g | 21.24g 875 89.7 0.70
150 29.38% T472% | 48.79g | 48.34g 86.5 89.4 0.59
60%
50%
40%
30% + B muestra |
B muestra 2
20%
10%
0%

2,5-dmhex

=¥
E
-
]
v’.
Nn
o~

2,2,3 tmp
2,4-dmhex
2,3,4-tmp

2.3,3-tmp

4-mhpt
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Capitule 6.

Analisis de Resultados 1!

Reactor semicontinug

Temperatura 20°C
Presion tnicial: 45 psig
final: 36 psig
Resina 2ig
BF, 6.0 £
Relacion: Resina/BF; 35
Isobutano 600g
Butenos 385
Relacién /0 global 1.56
WSHV .33
Tiempo Conversién | Conversion | Producto | Producto MON¢ RONc Relacidn alg:
reaccion global global Global liquido Tmp/Cy+Cor
(min) isobutano butenos global
20 0.32% 0.75% 0.74g 0.19g 972 98.2 4.18
75 3.56% 5.42% 5.34g 4,69 93.0 932 1,77
180 26.17% 48.46% 41.73g 4596g 913 918 1.06
210 28.50% 66.89% 65.88¢ 63.47g 87.2 90.0 0.6!
240 29.51% 63.17% 62.22g 5981g 87.6 90.1 0.73
300 28.23% 74.01% 72.90g 70.28g 85.8 89.2 0.48
330 28.72% 77.28% 76.12g 73.21g 85.5 89.0 0.45
——2.2,44mp

20min 73min 130mm

™" Apéndice. Cromatograma [X.

210min 240min 300min 330eni

=2, 5-dmhex

—A—2,20wp
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—t—2,2,5-tmhex
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Capitilo 6. Andlisis de Resultados If

ANALISIS DE RESULTADOS PARA LOS REACTORES SEMICONTINUOS

350
; S| Exp | T=0C tr=15
300 4 B W Exp 2 T=5C tr=20
1 O Exp 3 T=5C tr=10
250 - B Exp 4 T=10C tr=15
1 B Exp 5 T=20C t=20
4]
200 + %;
150 1 o
t.!
100 +
50 - If‘- I
0 I ] I 7 5
= g2 se S 2 Z Z
o E td E " » - 2 =4
g if fF 0§ @
£ S 2 8 § 8
i = 3 22 E: -
K & &

Se hace un analisis de las 5 pruebas durante las etapas iniciales de la reaccion (entre 10
y 20 minutos). Se observa que la mejor selectividad hacia trimetilpentanos y los mejores
nimeros de octano, se presentan en las temperaturas de ¢ y 20°C, aunque se producen
cantidades pequefias de producto debido a bajas conversiones ambos reactivos, esto implica
que ¢l bombeo de la olefina para ambas pruebas fue muy “dosificado” durante la etapa inicial
del proceso. Se obtiene alta selectividad hacia TMPs pero baja cantidad de producto.
. Para las demas, pruebas se observa una menor selectividad hacia trimetilpentanos y
niimeros de octano inferiores, esto se debe a que se introdujo mayor cantidad de olefina, lo cual

se ve reflejado en una muy alta conversion de olefina y mediana conversion de isoparafina.
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140

B Exp | T=0C tr=150
120 1 W Exp 2 T=5C =150
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Se hace un anilisis de las $ pruebas durante las etapas finales de la reaccion (entre 120 y
180 minutos). Se puede ver que la mejor selectividad hacia TMPs y los mejores numeros de
octano se presentan en las temperaturas de 0 y 20°C a pesar de mantener las mas bajas
relaciones globates de /O a lo largo de toda la corrida. Cabe notar que se producen cantidades
pequefias de producto a 0°C y cantidades altas a 20°C,

Para las pruebas a 5°C y 10°C, se observa ligeramente una menor selectividad hacia
TMPs y nimeros de octano mas bajos, aun manteniendo relaciones mas grandes de /O,

Despuies de analizar las pruebas en reactor semicontinuo, la mejor temperatura para

el proceso de alquilacion es 20°C.
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6.5 Prueba de estabilidad del catalizador BFy/Amberlyst-15 (Fase 1)t

Reactor semicontinuo

Temperatura 5°C
Presion inicial: 25 psig
final: 10 psig
Resina 21.0g
BF; 60g
Relactdn: Resina/BF; s
Isobutano 670¢g
Butenos 53g
Relacién [/O global i2.6
WHSV 0.10
Tiempo | Conversién | Conversion [ Producto | Producto | MONe | RONc Relacidn alq:
reaccion | isobutano | butenos | Global | liquido Trp/Cgt+Cor
(min)
120 15.47% 33.29% 2407g | 23.97g 88.9 90.4 0.88
45%
40% T
35%
30% T
25% M muestra t
20%
15%
10%
5%
%

4-mhpt
Co+

o ® o % o o
£ bt E g E E
5 B = E < 3
s =] NES =] = -
o v o <+ o o,
o i o = o o

2,2,5-tmhex

11# Apéndice: Cromalograma X
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Prucba de estabilidad del catalizador BFyAmberlyst-15 (Fase 1)

Reactor semicontinuo
Temperatura 5°C
Presion 20 psig
Resina 210g
BF; ——
Relacion: Resina/BEF, w
Isobutano T21g
Butenos 403 g
Relacién /O global 1.79
WHSV 0.96
Tiempo | Conversion | Conversion | Producto Producto | MON¢ | RONc | Relacion alg:
reaccion | isobutano | butenos Total liquido Tmp/Cyt+Co.
(min)
120 4.53% 10.46% 11.76g | 11.54¢g 59.9 66.1 0.12
60%
50% 1
40% 1 W muestra 1
30%
20%
10%
0% ‘—- + ot
i £ o 3 4+ E &K B
o u!\ o e oy r"_‘ wy
o o~ ™ o o™ o o
4

11 Apendice: Cromatograma XI
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Capltulo 6. Andlisis de Resultados If
ANALISIS DE RESULTADOS PARA LA PRUEBA DE ESTABILIDAD

Es importante mencionar que en la literatura se reportan varios catalizadores para el
proceso de atquilacion, tanto a nivel laboratorio, como planta piloto. En todos ellos se
presentan problemas de desactivacion después de un cierto periodo de tiempo.

El catalizador BFy/Amberlyst-15 solo se probé durante 240 minutos. En la fase 1 se
obtiene un alquilado tipico, con niimeros de octano elevados y buena conversion de reactivos,
ast como una alta relacion de TMPs/Cq. . Pero cabe notar que alimentacion de olefina es un
tanto difici! de mantener constante durante toda la reaccion, debido a esto, algunas veces la
conversion de isobutano ya no progresa tan rapido (en base a los resultados experimentales se
pudo constatar que se debe adicionar muy lentamente la olefina en este tipo de reactor para
mantener alta selectividad hacia TMPs).

Para la segunda fase se destapd el reactor para sacar el producto. Con el mismo
catalizador, pero sin adicionar BF;, se volvio a cargar el isobutano y alimentar la olefina con ia
bomba en reactor semicontinuo, los resultados indican que el catalizador mantiene su capacidad
de alquilacién. Los resultados no son tan buenos como en la fase I, pero se debe a que las
condiciones de alimentacién de olefina a lo largo de la corrida no fueron adecuadas. En la
segunda fase se mantuvo un WHSYV casi 10 veces mayor que en la fase [.

Al observar las caracteristicas del catalizador al final de las pruebas, se observd la
presencia de un liquido aceitoso sobre el catalizador.

En caso de presentarse problemas de desactivacion, es muy importante considerar que
no son insalvables, porque este tipo de catalizador puede someterse a un proceso de

regeneracion con un disolvente, como sucede en muchos procesos industriales.
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6.6 CONCLUSIONES

* Los catalizadores SO,* /ZrO, y THF/ALO; sintetizados en el laboratorio, no
presentaron actividad catalitica hacia la reaccion de alquilacion a bajas temperaturas como se
publica en la literatura. Se propone que su inactividad se debe a que el método de preparacion
no fue capaz de generar propiedades superacidas en los sitios activos del catalizador.

* E| catalizador BFyALO;-F sintetizado en el laboratorio, presentd baja actividad
catalitica hacia el proceso de alquilacién, pero si presenté actividad a temperaturas moderadas
(50°C). Este catalizador es interesante para investigaciones posteriores, ya que presenta un
perfil semejante al sistema BFy/Amberlyst-15.

* Fl sistema catalitico BFs/Amberlyst-15 si presenta actividad catalitica hacia la reaccion
de alquilacion de isobutano con butenos, asi como actividad hacia la oligomerizacion de los
butenos. Sin embargo, en este sistema predomina la reaccidn de alquilacién sobre la de
otigomerizacion. Sobre todo al mantener en el reactor una alta relacion de Isoparafina/Olefina.

* La catilisis del sistema BF:/Amberlyst-15 se atribuye a la modificacion de las
propiedades &cidas de la resina. Sin embargo, en las pruebas de caracterizacion del catalizador,
practicamente se mantuvo la acidez original de la resina y el tamafio de poros se mantuvo casi
sin cambios. Esto puede indicar dos cosas: 1) El complejo que se forma en el sistema in sifu no
es tan estable, es decir, el BF; es indispensable en la reaccién. Pero durante una prueba
intermitente realizada a 0°C se adiciond BFs; al sistema y después se todo extrajo el excedente,
la reaccion progresé sin problemas. 2) Al no cambiar sensiblemente ¢! tamafio de poros del
cafalizador analizado después de las pruebas puede indicar que no hay adicion de atomos de

fluor a la matriz polimérica de la resina.
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Capinlo 6. Analisis de Resultados I

*1a cantidad necesaria de BF; presente en la resina debe ser BF3/-S0;H>2 equivalente/
equivalente, para que el catalizador sea activo hacia la alquilacion.

* Durante las pruebas realizadas en reactor semicontinuo se puede observar que la
conversién de isobutano en algunos casos ya no progresa, sobre todo cuando se dosifica muy
bien la alimentacion de los butenos, esto se debe a la quimica misma del proceso y
probablemente al tipo de reactor el cual favorece altas selectividades hacia TMPs, pero bajas
conversiones de reactivos.

Cabe mencionar que cuando no se dosifica bien la alimentacion de los butenos, se pierde
paulatinamente la selectividad hacia ia formacién de TMPs, pero aumenta la conversion de los
reactivos.

Cuando se utilizé el reactor intermitente, se observaron bajas conversiones de isobutano y
butenos, también selectividades malas hacia la formacion de TMPs.

Este tipo de reactor nos sirvié para explorar el comportamiento de la reaccion de alquilacion.

* Propuestas:

Hasta ahora podemos obtener buena selectividad hacia fa formacién de TMPs en el
reactor semicontinuo, pero con bajas conversiones de isobutano. Esto sugiere el uso de un
reactor que mantenga alta selectividad hacia los TMPs, pero al mismo tiempo aumente la
conversion de isobutano.

Esto podria conseguirse en un reactor continuo; en un reactor tubular con recirculacion; o bien

en un reactor con alimentacion distribuida de olefina a un reactor en cascada (Capitulo3).
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Cabe mencionar algun criterio comparativo de los resultados obtenidos por el

catalizador BF;/Amberlyst-15_ con los reportados en la literatura® ™,

Tabla de comparacién para la reaccion de alquilacion semicontinua de isobutano con 2-butenos.

Catalizador Equivalentes % Conversion  %%Peso de TMP  Comentarios
BF; ,-803 H olefina

BF3/Amberlyst-15"" 2.4 100.0 52.4 Alquilacion

BF;/Amberlyst-15"2 2.6 713 485 Alguilacion

*] Condiciones de operacién en la literatura: VO =5.1 WHSV =02 Temperatura 40°C.
*2 Condiciones de operacin en tesis: YO =156 WHSV =033 Temperatura 20°C.

En la literatura desafortunadamente no se reporta la conversion de isobutano, pero nosotros
obtuvimos una conversion dei 25%.

Los resultados de las reacciones son muy parecidos, pero cabe notar que nosotros podemos
obtener resultados casi iguales a temperatura ambiente.

Es importante recordar la tabla 3.2.2.1.3 del capitulo 3, donde se compara el alcance de las
resinas de intercambio iénico modificadas con los procesos convencionales.

Tabla de comparacién. % Peso de Trimetilpentanos en Cs".

Otefina HF H,S0." Resina/BF;
2-Buteno 74 12 70
1-Buteno 22 70 64
Isobuteno 59 52 59

* @ -10°C y un tiempo de contacto de 5 min.
*+ @ T°C y WHSV de olefina C, = 0.2.
*++ @ 40°C, Isobutano/Butenos = 5 y WHSV de olefina C = 2.6. (BF; fAmberlyst XN-1010)

* En base a toda la informacion expuesta anteriormente, puede concluirse que los

objetivos de este trabajo se cumplieron satisfactoriamente.
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Apéndice.

Cromatograma |, Base de datos para el analisis de muestras de alquilado
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Apéndice.

Cromatograma II. Catalizador ZrO»/SO, Temperatura de reaccion 180°C
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Apéndice.

do triflico/Al,O; Temperatura de reaccién 170°C
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Apéndice.

Cromatograma 1V. Catalizador BFy/Al;OxF Temperatura de reaccion 50°C
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Apéndice.

Cromatograma V. Catalizador BFyAmberlyst-15 Temperatura de reaccion -20°C. Rector intermitente
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Apéndice.

Cromatograma V1, Catalizador BFy/Amberlyst-15 Temperatura de reaccion 0°C. Reactor intermitente
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Apéndice.

Cromatograma VI1I. Catalizador BFs/Amberlyst-15 Temperatura de reaccidén 20°C. Reactor intermitente
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Apéndice.

Cromatograma [X. Catalizador BFy Amberlyst-15 Temperatura de reaceion 20°C. Reactor semicontinuo
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Apéndice.

Cromatograma X. Catalizador BF;/Amberlyst-15 Temperatura 5°C. Reactor semicontinuo (Fase [)
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Apéndice.

LT RIN ST

Cromatograma XI. Catalizador BFyAmberlyst-15 Temperatura 5°C. Reactor semicontinuo (Fase il)
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Glosario,

GLOSARIO DE TERMINOS TECNICOS.

Acido de Brgnsted. Sustancia capaz de donar un protdn,

Acido de Lewis. Sustancia que puede aceptar uno o méas pares de electrones.

Alquilado. Producto del proceso de alquilacion, usualmente compuesto por hidrocarburos ramificados,
los cuales tienen un alto nimero de octano y una presion de vapor baja.

Amilenos. Compuestos pertenecientes a la familia de los pentenos.

Asas. Son un subproducto formado en el proceso de alquilacion comercial. Estos compuestos se forman
mediante reacciones quimicas entre moléculas de olefina y el acido durante las etapas iniciales del
proceso. Se afirma que desempefian un papel clave dentro de la reaccion de alquilacion en los procesos
convencionales, ya que mejoran la transferencia de iones hidruro. En determinada concentracion tienen
un efecto benéfico en la calidad del alquilado.

Gasolina. Mezcla compleja de hidrocarburos procedentes de diferentes corrientes de refineria que
ebullen en un intervalo de 38 a 205°C. Se utiliza como combustible en vehiculos de combustidn interna,
Indice de octano. Es una medida promedio de la uniformidad de combustion de una gasolina.

MON (Motor Octane Number). Numero de octano determinado en un mator de prueba en condiciones
de alta velocidad o de carga pesada. Simula el funcionamiento del motor en autopistas.

Némero de octano. Es una medida de la uniformidad de combustion de una gasolina (resistencia al
“golpeten”). Este ndmero representa el porcentaje en volumen de 2,2,4-trimetilpentano en una mezcla de
n-heptano/2,2,4-trimetilpentano, con el cual se simulan las mismas propiedades antidetonantes de una
gasolina.

Oligémeros. Polimeros de bajo peso molecular producidos por dos a cuatro mondmeros de olefina. Son
principalmente dienos conjugados de cadenas lineales y ramificadas.

RON (Research Octane Number). Numero de octano determinado en un motor de prueba en
condiciones de baja velocidad cuando la aceleracidn es frecuente. Simula el funcionamiento del motor en
la ciudad.

Sensibilidad. Es la diferencia entre et RON y MON, Es indicativo de los cambios en el desempeiio de un
motor entre las condiciones de ciudad y de autopista. El alquilado posee una baja sensibilidad debido a
su gran estabilidad y combustion mas suave y eficiente.

WHSY. (Weight hourly space velocity). Definido en este trabajo como la cantidad de masa (gramos)
de olefina alimentada por masa de catalizador {gramos) y tiempo (horas).
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ALQUILACION DE ISOPARAFINAS
(Reporte por Componente y Familia)
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b 3 amp oTIE% | 1LI3I% 0.452% 0.122% o= -
bt olte% | oua% 0.039% 0.031% Soo0% | D00
D 2 4-4mp IERIT. N BRER 2.016% 0.013%

k7 5.252% 3.979% 0.2128% 0,103%

b 5. dmbe 1.063% 1.062% 1.165% 0.934%

D23 wmp LAL0% 1.401% 03r% 0.250%

b 4-dmihe 0% | oxom 0.169% 0.124%

b 3 4-tmp sis% | sisew 10.836% L%

EET 1a25% | rsam 0.158% 0.A13%

2, 3-dmbex. L27TI% 1.269% 0.076% 0.0%5%

2 vt 00M% | 00wM% o144% 0.105%

et 0021% | 00U% 0.268% 0.196%

3, 4dmhex ] 0.007T% 0.007% 0.11%% 0.084%

13, ddribes 2 0.160% 0.139% 0.120% 0.021%

-t coN% | 0.031% 11.190% E167%

2.2, 5. 0765% | o.6E1% 0.008% 0.005%

b2 4-tmbex ROOE% | 0.007% 0.014% 0.009%

] 1.372% T.363% 0.009% 0005%

12,44 4mhex 0.008% | 0.007% 1.099% 0.587%
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