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R E SOMJEJj

En esta tesis se presenta el desarrollo de un modelo matema-
tico para simular la operacion de un reactor catalitico des-
tinado a la produccién de para-xileno mediante la Tsomenza-
cion de orto-xilefio, meta-xileno y etilbenceno.

E3 a.odelo matemdtico desarrollado toma en cuenta no tan sélo
las reacciones entre ios isomeros del para-xileno sino que
se he» incorporado reacciones laterales tales como la hidro-
gendlisis de los xilenos, la desproporcion, la hidrogenacion
asi como el rompimiento con hidrogeno de los compuestos naf—-
témeos i1oxmados generando parafinas ligeras (metano a pen-
tano).

Todo modelo con el que se pretenda reproducir lo que pasa en
la vida real debe ser validado con datos reales. Esta vali-
dacion se llevo a cabo, exitosamente, usando los datos de di
sefio de dos reactores que actualmente Petrdleos Mexicanos o-
pera en los centros Petroquimicos de Cangrejera y de Cosolea
caque, asi como con datos de la operacion actual del C. P.
Cangrejera. Debe sefialarse al hecho de que los parametros
del modelo usados para reproducir las condiciones de disefio
no fueron los mismos que los usados para reproducir la operfl

cion actual; este hecho se debe a que los datos de disefio de



los reactores estuvieron basados en un cierto catalizador y
en la actualidad ambas plantas usan un catalizador diferente
«1l de disefio.

Por altimo, una vez que se logr6o validar el modelo matemati-
co del reactor, se llevo a cabo un analisis de sensibilidad
sobre la produccion del para-xileno. usando como variables
independientes la cantidad de hidrobgeno de repuesto al cir-
cuito de isomerizacion, la temperatura de entrada de la car-
ga al reactor, asi como el flujo de recirculacién de ligeros
obtenidos en la misma planta y que consiste basicamente de
tolueno, benceno y compuestos nafténicos de seis y ocho car-
bones. Usando los resultados del andlisis de sensibilidad,
se constrviyd un "mapa de comportamiento” del circuito de iso
merizacién el cual permite anticipar el efecto de las varia-
bles de operacién importantes sobre la produccion de para-xi

lefio y el consumo de orto-xileno, meta-xileno y etilbenceno.
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IHTRODOCCIOH

Cobo punto de partida de la presente tesis debe Mencionarse

los objetivos basicos que la motivaron:

- En primer lugar se puede mencionar el hecho, que a nadie
escapa, de la importancia que ha adquirido en los Glti—
mos afios el proceso de isomerizacién de xilenos debido a
la cada vez mayor demanda que existe de para-xileno, el
cual es materia prima para la fabricacidén de fibras po
liéster de uso comin en nuestros dias, y que paraddjica—
mente es el xileno que en menor proporcién se encuentra
en las gasolinas provenientes del crudo. (Como dato re—
presentativo de la ocurrencia de los xilenos en las gaso
linas, el meta-, el orto- y el para-xileno se encuentran

en una proporcién de 20:15:8).

- Por otro lado, el proceso de isomerizacion de xilenos se
Ileva a cabo en unas condiciones de operacion tales que,
pequefias variaciones de la calidad y/o cantidad de la
carga asi como de la temperatura de reacci6n, pueden pro
vocar la destruccion de grandes cantidades de meta-
y orto-xileno asi como de etilbenceno que son materia

prima para la produccion del para-xileno.



De los dos parrafos anteriores resulta facil de concluir lo
importante que es el para-xileno en la industria actual asi
como lo delicado del proceso que se sigue para su produc-
cion .

Tomando como base los puntos sefialados, resulta por demds im
portante, por no decir imprescindible, «1 poseer una herra—
mienta de calculo que permita analizar y evaluar el funcio—
namiento de una planta destinada a la produccién de para-
xileno; con tal propésito, se decidié tomar como tema de te—
sis el desarrollo de un modelo matematico para la simulacion
de la operacidén de un reactor de isomerizacion de xiienos,
teniendo siempre presente que el modelo final que se desarro
liara fuera lo suficientemente robusto como para reproducir
condicionss actuales de operacidén, por un lado, y por otro
que también fuera capaz de predecir el comportamiento del
reactor bajo otras condiciones de operacidén las cuales, e-
ventualmente, generan las condiciones de operacion 6ptimas,
de acuerdo al tipo de carga que se estuviera manejando.

El primer paso que se di6 para llegar al desarrollo del mo—
delo matematico fue, obviamente, una revisién bibliografica
encaminada a entender y definir cuales son las reacciones
quimicas que ocurren en un reactor como el que se pretende
analizar.

El primer punto de controversia que se encontr6 fue el de
definir cual es el mecanismo que realmente ocurre en la iso—
merizacidon de los xilenos. Por un lado algunos autores como

Hanson y Engel (Hanson y Engel. 1967) sugieren que la isome-



rizaciéon de xilenos ocurre por desplazamiento intermolecular
de los grupos metilo del anillo bencéuico, lo cual implica
que cada uno de los xilenos se puede transformar en cualquie
ra de los otros dos xilenos.

Sin embargo, recientemente otro grupo de investigadores enea
bezados por Cortés y Corma (Cortés y Corma. 1978) han podido
demostrar que s6lo el meta-xileno puede transformarse a orto
y a para-xileno simultaneamente, y que el orto-xileno (para-
xileno) sé6lo se transforma a para-xileno (orto-xileno) pasan
do a través del meta-xileno. (En el capitulo Il de esta te-
sis se presentan los resultados mas relevantes de estas in-
vestigaciones) .

Por otro lado y como parte de la complejidad del proceso de
isomerizacién de xilenos, resulta que existe otro isémero de
éstos que generalmente se encuentra en la carga a la planta.
Este isémero es el etilbenceno el cual en las primeras liceu
cias de los procesos de isomerizacion se tendia a excluirlo
de la carga. Sin embargo, tomando en cuenta su perene pre-
sencia (casi en la misma proporcion que el orto-xileno), se
desarrollaron nuevas licencias que incluyen catalizadores
que isomerizan el etilbenceno a meta-xileno, principalmente,
y éste a su vez se isomenza a orto- y para-xileno. Estos
nuevos catalizadores contienen platino en lugar de niquel
como los originales (el platino tiene un poder deshidroge-
nante mas fuerte que el niquel). El catalizador que se men-
ciona mas detalladamente en el capitulo Il estd formado por

siH .ca- alimina y 0.3 X peso de platino con un area superfi-



Cjs1l de 306 mVg y un diametro de particula de .58 ima.

Un Gltimo ingrediente que viene a complicar aun mas la qui-
mica del sistema reaccionante es la presencia de hidrégeno
en el sistema. El propoé6sito fundamental del hidrogeno es ba
jar la tendencia de los reactivos a carbonizarse (disminuyen
do su presién parcial) aunque también toman parte en algunos
de los pasos intermedios de las isomerizaciones, ademdas de
que mantiene reducido al catalizador en caso de que hubiese
elementos oxidantes. Ahora bien, si por un lado es cierto
que el platino es un elemento fuertemente deshidrogenante e”
to ocurre cuando hay reactivos que deshidrogsnar, pero en el
sistema que se analiza la carga al reactor esté constitu-
ida por elementos derivados de benceno, por lo que parte de
estos conpuestos sufren otra serie de reacciones laterales
indeseables» y que consumen xilenos y etilebenceno, como son
las siguientes:

- Hidrogenacién del anillo bencénico y posterior rompimien
to por el hidrégeno mismo (hidrogendlisis) hacia parafi-
na« ligeras.

- Hidrogendlisis de los is6meros con la siguiente produc-
cion de tolueno y metano.

- Desproporciéon de los xilenos para producir tolueno y
trimetilbenceno. el cual se puede usar como constituyen-
te de la gasolina (producto degradado).

Con un sistema de reacciones tan complejo es facil compren-

der lo dificil que es intentar modelarlo.



Una vez cubierta la primera iase de la investigacion biblio-
grafica, la segunda consisti6 en tratar de encontrar algun
modelo, sm importar su grado de sim plificacién e incluso
de incompletez, que sirviera como punto de partida para el
desarrollo de un nuevo modelo adecuado a las plantas con las
gque cuenta Petréleos Mexicanos.

El trabajo que mas se acerc6 a lo que se buscaba fue el desa
rrollado por Bhatia (Bhatia et al, 1989) el cual, si bien
no contempla el sistema reaccionante en su totalidad, adole—
ce de un error béasico, segun se detalla en el Apéndice I de
esta tesis, se considerdé como adecuado para empezar a traba—
jar sobre ¢él 'y llegar al desarrollo final que se contempla
para esta tesis.

Para terminar esta introducci6on, a continuacidén se presenta
una breve descripcion del contenido de la tesis.

Debido a la controversia que existe acerca del mecanismo que
se lleva a cabo para la interconversidn de los xilenos, en
el capitulo Il se encuentran descritos una serie de experi—
mentos realizados por un grupo de investigadores interesados
en este tema (Cortés y Corma,1978,1979) sugiriendo, de acuer
do a sus resultados, el tipo de mecanismo que posiblemente
se lleve a cabo.

Como lo fundamental de este trabajo es desarrollar un modelo
matemdtico para la isomerizacion de los xilenos, en el capi—
tulo 11l se detalla el modelo desarrollado por Bhatia (1989)
en donde también se presentan los parametros cinéticos y tef

modinamicos fundamentales en que se basaron para empezar a



desarrollar el modelo. Después de los ajustes necesarios al
aodelo ya desarrollado, en el capitulo IV se introdujeron
los datos de disefio de dos plantas de Petr6oleos Mexicanos ca
librando el modelo con los datos bibliograficos existentes.
Se realizé un ajuste que corresponde a la adicién de algunas
reacciones que involucran la aparicion de naitémeos de 6 vy
8 carbones y de algunos ligeros y que eran necesarias intro-
ducir para apegarse a lo que realmente sucede en un sistema
reaccionante de este tipo.

En el capitulo V se reajusté el modelo, esta vez con datos
de operaci6on, utilizando todo el "circuito de isomerizacién"”
y no solaliente el reactor, debido al tipo de datos disponi-
bles. Para realizar este ajuste, fue necesario usar el simu
lador de procesos HYSIM el cual fue un gran apoyo para poder
llegar al ajuste final.

Por dltimo, en el capitulo VI se presenta un anéalisis de sen
sibilidad. cambiando el valor de una serie de variables de
operacion y midiendo su efecto sobre la produccién de para-
xileno y sobre el consumo de los demdas isémeros (orto-,meta-
xileno y etilbenceno), obteniéndose una serie de conclusio-

nes aplicables a la operaciéon de la planta.
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En afios recientes ha existido un gran interés sobre el proce
so de isomerizacion de xilenos, principalmente debido al in—
cremento en la demanda de para-xileno, el cual es un intermg
diario en la manufactura de productos tales como fibras po-
liéster. dacron, resinas y plasticos diversos, etc. Debido

a la gran demanda que existe del para-xileno. es deseable

que los procesos de isomerizacién de xilenos sean lo mas a-
tractivoi! desde el punto de vista economico.

Una de Iras herramientas de mayor utilidad para alcanzar el
propésito mencionado en el parrafo anterior es el modelo ma—
tematico del reactor de isomerizacidén con el cual se po—
drian analizar alternativas para mejorar la produccién del
para-xileno. De acuerdo a los razonamientos anteriores, en
este trabajo se plantea el desarrollo de un modelo matemati —
co del reactor de isomerizaciéon, asi como su solucién, usan—
do un catalizador de silica-alimina y platino siendo la prifl
cipal ventaja de este catalizador el convertir el etilbence—
no presente en la alimentacién a para-xileno y orto-xileno.

Astes de entrar en los detalles del desarrollo del modelo ®a



tematico del reactor de isomerizacidén, se considerd conve—
niente situar al lector en cual es el tipo de planta que se
desea analizar dentro de lo que se conoce como tren de prO-
dUCCi()n de arométiCOS. Con este propdsito, en la figura 1
se presenta la seccion del tren de aromaticos que de una u
otra forma afecta la carga a la planta de isomerizacién de
xilenos.

En la figura 1, las dos corrientes de entrada (toluenos/xile
nos, P, y xilenos/etilbenceno/Aromaticos pesados, R) provie
nen de una misma planta (Reformadora de NaftaS) cuyo produc—
to liquido ha sido fraccionado en varias corrientes para fi—
nalmente obtener las alimentaciones que afectan directamente
la operacidén de la planta de isomerizacion de xilenos.

La carga rica en xilenos R, proveniente de la reformadora de
naftaS, se alimenta a la columna I, donde por el fondo se sf
para una mezcla de orto-xileno y de aromadticos pesados y por
el domo una mezcla de orto-, meta- y para-xileno asi como e-
tilbenceno. Esta ultima corriente constituye la carga a la
planta de CriStalizaCién en la cual se separa el para-xileno
producto, quedando una mezcla empobrecida en para-xileno,

Ilamada |iC0r madre, que constituye la carga propiamente di—
cho a la planta de isomerizacion.






Ues de las corrientes de salida de la planta de isomérica-

citn constituida basicamente por productos ligeros (benceno,
tolueno, productos nafténicos de 6 y 8 carbones, asi como
coapuestos parafinicos lineales) se envia para su procesa-
miento a una secciéon de la planta reformadora de naftas; la
otra corriente de salida, rica enpara-xileno, semezcla con

la carga rica en xilenos, R, a lacolumna I.

Por otra parte, el fondo de la columna | alimenta a la colum
na Il de donde se obtiene, por eldomo, orto-xileno de alta

pureza; el fondo de la torre Il se alimenta a la columna 111
donde se obtiene por el domo, una corriente rica en aromati-
cos pesados de 9 carbones (metil-etil-benceno, trimetilbence
no, eumeno, propil-benceno, etc) la cual constituye la carga
junto con tolueno a la planta desproporcionadora A, la cual
produce xilenos. EI producto de esta ultima planta, conte-
niendo tolueno, xilenos y aroméaticos pesados, asi como bence
no, se carga a la columna IV junto con la carga pobre en Xi-
lenos proveniente de la Reformadora.

Por el domo de la columna IV se obtiene benceno de alta pu-
reza mientras que el fondo se fracciona, en la columna V en
tolueno y una mezcla de xilenos y aromaticos pesados que tai
bién se alimenta a la columna |I. Finalmente, parte del to-

lueno del domo de la columna V sirve de carga a la planta
desproporcionadora B en la cual sale benceno, tolueno y xi-

lenos; esta corriente constituye parte de la carga a la co-

lumna 1V, ya descrita.
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Segun se observa en la figura 1. el para-xileno producido en
la planta de Iisomerizacion se recupera en la planta de Cris-
talizacién, después de haber pasado por la columna |I. Por
otro lado los aromaticos pesados que se producen también en
la planta de isomerizacién pasan por las columnas 1. 11 y
111, por la planta desproporcionadora A. por las columnas 1V
y V y, nuevamente por la columna I, después de haber sido
convertidos en una mezcla de xilenos.

Tomando en cuenta la complejidad del tren de arom aticos, re-
sulta evidente que intentar "optimizar" la produccién de pa-
ra-xileno UGnicamente en la planta de isomerizacion de xile-
nos resultaria una tarea estéril ya que esta planta esta in-
terconectada con otra serie de plantas y lo que es 6ptimo pa
ra una no necesariamente lo seria para las otras. Sin embae
go, un primer paso para intentar encontrar las condiciones
6ptimas del tren de produccién de aromaticos, incluyendo to-
dos los productos que en él se obtienen requiere del desarro
lio del modelo matematico de cada uno de los "subsistemas" y
dentro de éstos esté incluido, obviamente, el reactor de iso

merizacién de xilenos, tema de esta tesis.



CAPITPLO 11

OPIHICA DEL SISTEMA REACCIOHAHTE

2.1. ESTUDIO DE LA ISOMERIZACION DE LOS XILENOS.
2.1.1. MECANISMO DE REACCION DE ISOMERIZACION.

En una serie de articulos especializados en que se estudia
la isomerizacién catalitica de los xilenos en fase gaseosa,
incluyendo, el uso de hidrégeno y un catalizador bifuncional,
(inciso 2,2.2), se postulan dos diferentes mecanismos como
posibles rutas de reaccién en la isomerizacién de los xile-
nos.

Algunos «tutores (Hanson y Engel,1967) sugieren que la isome-
rizaciéon se lleva a cabo por transalquilacién, es decir, por
reacciones de desplazamiento intermolecular del tipo SN2 y
que consiste en una reaccion semejante al esquema que se pr$
senta a continuacion:

orto-X

Por otra parte, otros autores (Cortés y Corma,1978,1979) han

postulado el siguiente mecanismo de reacciones consecutivas.

orto-X 5f=* meta-x §==* para-X

12



Este Gltimo mecanismo piocede por sustitucién 1,2 intramole-
cular de los grupos metilo, por lo que el orto- y el para-xi
lefio no pueden ser directamente mterconvertidos uno en el
otro, sino solamente a través del isémero meta.

En los trabajos de Cortés y Corma (1978) se describen dos se
ries de experimentos con el orto-xileno a 400“C, variando la
presién total de operacion; una primera sene a 0.93 atm vy
y la segunda a 14.93 atm. El reactor usado fue tubular, de
acero inoxidable, de lecho fijo, con alimentacién del hidro-
carburo e hidrégeno. Los productos de reaccién fueron con-
densados a 15°C y analizados cromatograficamente. EI catali
zador fue de silica-alumina con 4% peso de Hiquel.

Los resultados obtenidos se presentan la tabla 2.1, y mues-
tran que a ambas presiones, la isomerizacién es la reaccidén
principal, teniendo al meta-xileno como producto principal y
al para-xileno como producto secundario.

Por otra parte, los productos secundarios formados por la
desproporcién molecular e hidrogendlisis incluyen Tolueno
(T), Benceno (B) y Trimetilbenceno (TMBs). EI hecho de que
el meta-xileno es en este caso el producto principal, se
muestra con claridad en la figura 2.1, en donde se presentan
la selectividad de los isbmeros meta- y para-xileno como una
funcién de log(l+%conversién), para poder interpretar los re
sultados a bajas conversiones y reducir los valores de alta

conversion.
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Tabla 2.1. Isomerizacion del orto-xileno a 400°C.
(Catalizador de Silica-Alumina con 4% de Ni).

(Cortés y Corma, 1978).

Peso W/F* Presion Anélisis: de los productos
Catal. (X mol)

N Ge)) (a-h/amol) (atm)

M-x P-x To- Ben- Aromaticos
lueno ceno Pesados

5.0 2.52 0.93 3.0 - 0.2 0.1 0.1
0.6 Ei. 38 0.93 5.4 0.1 0.4 0.1 0.2
2.0 11.31 0.93 14.1 0.9 1.0 0.2 0.7
2.0 15.08 0.93 17.6 1.6 1.2 0.2 1.2
2.0 22.62 0.93 24.9 3.0 2.0 0.2 1.3
2.0 30.16 0.93 30.1 4.9 2.8 0.3 1.8
4.0 45.24 0.93 38.1 8.6 4.3 0.4 2.4
0.1 0.24 14.93 2.1 0.1 0.1 - 0.03
0.1 0.29 14.93 2.3 0.2 0.1 0.06 0.03
0.1 0.73 14.93 5.2 0.8 0.2 0.06 0.1
2.0 5.80 14.93 18.7 4.5 1.5 0.1 1.4
2.0 14.71 14.93 21.8 6.9 2.7 0.2 2.2

*F« Alimentacién de Hidrocarburo

lag C1 *% convér»lonD

Fig. 2.1. Isomerizacion del o-xileno. (Cortés y Corma,1978).
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Se desarrollaron experimentos similares con una alimentacién
de meta-xileno y otra de para-xileno con el fin de poder de-
terminar la distribucién de productos con el avance de la
reaccion.

Los resultados se presentan en las tablas 2.2 y 2.3, respec-
tivamente, con sus correspondientes diagramas de selectivi-

dad que aparecen en las figuras 2.2 y 2.3.

Tabla 2.2. Isomerizacién del meta-xileno a 400*C.
(Catalizador de Silica-Alumina con 4% de Ni).
(Cortés y Corma. 197B).

Peso W/F* Presion Anéalisis de los Productos

Catal. (% mol)

(en (<i-h/amol) (atm)

P-x 0-x To- Ben- Aromaticos
lueno ceno Pesados

0.3 1.09 0.93 1.1 0.5 0.1 - 0.04
1.0 4,73 0.93 4.7 2.8 0.7 0.02 0.40
1.0 '10.30 0.93 9.1 6.0 1.1 0.03 0.60
6.0 13.76 0.93 12.1 8.7 1.1 0.03 0.60
6.0 21.74 0.93 15.1 11.2 1.2 0.04 0.80
6.0 44.12 0.93 22.0 18.2 7.8 0.40 3.60
0.1 0.75 14.93 2.2 1.0 0.1 - 0.03
0.1 1.02 14.93 2.7 1.4 0.1 0.02 0.03
0.4 2.94 14.93 7.6 5.4 0.7 0.10 1.10
2.0 5.78 14.93 14.6 11.1 1.9 0.10 2.20
2.0 7.27 14.93 15.4 i1.9 1.9 0.10 2.20
2.0 14.60 14.93 16.2 12.9 3.7 0.30 4.60

»F«Alimantacién de hidrocarburo.
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logt 1+ % conversion;

Fig. 2.2. Isomerizacion del m-Kileno. (Cortes y Corma,1978).

Tabla 2.3. Isomerizaciéon del para-xileno a 400*C.

(Catalizador de Silica-Alumina con 4% de Ni).

(Cortés y Corma.1978).

Peso W/F* Presion Analisis de los Productos
Catal.
(<j) (g-h/amol) (atm) (% mol)

M-x O-x To- Ben- Aromaticos

lueno ceno Pesados

0.3 1.09 0.93 1.8 - 0.3 N 0.2
0.3 3.09 0.93 4.9 0.06 0.6 - 0.4
0.3 4.54 0.93 7.1 0.2 0.7 0.1 0.6
6.0 13.95 0.93 22.4 1.9 1.8 0.1 1.7
6.0 17.34 0.93 25.9 2.8 2.4 0.2 1.9
6.0 44.12 0.93 32.0 5.6 5.5 0.2 2.8
0.05 0.1 14.93 3.0 0.2 0.2 - 0.1
0.1 0.29 14.93 5.9 0.6 0.4 N 0.4
0.1 0.74 14.93 11.0 0.8 0.8 0.02 0.8
2.0 5.70 14.93 25.8 5.9 4.4 0.1 4.0
2.0 14.71 14.93 35.8 9.2 5.4 0.2 5.1

«Pulimentacién de hidrocarburo.
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Fig. 2.3. Isomerizacién del p-xileno. (Cortés y Corma,l978).

Se observa que el meta-xileno produce orto- y para-xileno

desde el comienzo de la reaccion, mientras que el para-xile
no se isomeriza inicialmente a meta-xileno y luego éste se
isomeriza a orto-xileno.

De acuerdo a la informacién cinética encontrada se propuso

el siguiente esquema de reaccién global.

T + cH

T + TMBs

La hidrogendlisis de los tres xilenos a tolueno y metano re-

sulta ser altamente irreversible, segin se demuestra méas adf

lante.
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2.1.2 EXPERIMENTOS ISOTOPICOSH

El hecho de que la interconversion de los tres xilenos pro-
cede de una manera consecutiva dice muy poco acerca de la
forma en que se lleva a cabo la isomerizacién, ya sea por
transalquilacién o por sustitucién 1,2 de los grupos metilo
de una molécula. Uno forma simple de saber entre estos dos
mecanismos cual es el que se lleva a cabo, es isomerizando
una mezcla de xileno no deuterada (dO) y otra hexadeuterada
(d&), p~C8H10 y p-CD3-C6H4-CD3 respectivamente. Para evitar
la posibilidad de que haya un intercambio excesivo de hidré-
geno-deuterio, los experimentos se llevaron a cabo sobre el
catalizador de silica-alimina pero sin niquel y usando helio
en vez de hidrégeno como diluyente en el cromatografo para
el anélisis. La unica diferencia existente es, que el cata-
lizador se desactiva mas rapidamente y la hidrogenoélisis de-
saparece. pero las actividades de isomerizacion inicial'y la
desproporciéon permanecen casi inalteradas. (Cortés y Corma.
1978)

Otro punto que se debe cuidar es la posible influencia de la
metatesis, la cual es una reaccién reversible en la distriba
cién de productos deuterados. En este caso, se debe aceptar
la posibilidad de que en una serie de reacciones se pudiera
justificar la aparicién de especies de d3. aun cuando se su-
pone que la isomerizacion es sé6lo intramolecular. Por lo tan
to. Cortés y Corma (1978) describen una corrida a baja con-

version donde estas reacciones secundarias son de poca iapof
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tancia. A continuacién se presentan los mecanismos de reac-

cion .

Si se forma C8H7D3 (d3) en grandes cantidades, el mecanismo
mtermolecular juega un papel muy importante, pero si d3=0
entonces la reaccién procede por sustitucién interna 1,2 de
los grupos metilo.

Los resultados obtenidos en estas corridas se muestran en

las Tablas 2.4 y 2.5.
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Tabla 2.4. Isomerizacion de 63.6% de p-xileno mas 36.4% de

p-CD3-C6H4-CD3. (Cortés y Corma,1978).

EXPERIMENTO

ID 2D
Temperatura de reacciéon, °C 465 465
Catalizador Silica-alimina
W/F HC (g-h/gaol) 1.54 30.86
H2/EC (gmol/gmol) 3.6 3.6
Presion, atm 0.93 0.93
Anéalisis de los productos (%mol)
o-xileno 0.6 14.2
m-xileno 5.2 43.3
p-xileno 92.0 25.5
Tolueno 0.9 8.6
TMBs 1.3 8.4

Tabla 2.5. Analisis de Xilenos Deuterados.

(Cortés y Corma,1978).

Experim. Conv. Isémero Distribucién lIsotopica (Xmol)
No. (%) do dj d2 d3 dd o5 A
ID 8.0 m-X 64.7 i.7 0.1 0.2 0.0 3.0 30.5
2D 74.5 m-X 429 179 4.2 21 3.0 11.3 18.5
2D 74.5 0-X 69.0 3.5 1.1 3.1 0.0 4.0 193
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Se observa que la cantidad de dj es muy pequefia, tanto a con
versiones bajas como a altas, en comparacién con las molécu-
las dO y d6 (las especies deuteradas d~d?. d4, d5 se forman
por intercambios hidrégeno-deuterio.)

En conclusion, el experimento anterior permite comprobar que
el mecanismo para la isomerizacién catalitica de los xilenos

es del tipo consecutivo intramolecular por sustituciéon 1,2.

2.1.3. ADSORCION DE LOS XILENOS EN EL CATALIZADOR.

La necesidad de un catalizador &acido para estas reacciones
de isomerizaciéon implica que el paso inicial debe ser la in-
teracciéon de cada molécula de hidrocarburo con un sitio &ci-
do como se muestra en la figura 2.4 con el grupo SiOH, (en
donde puede considerarse que el silicio y el aluminio presen
tan el mismo grado de acidez).

Como primera aproximacién, se supondra que el sitio acido
activo es un protén libre, es decir, que la especie adsor-
bida estd completamente disociada en la superficie del cata-

lizador, como se indica en la figura 2.4b.

Figura 2.4. Protonacion de una molécula de xileno en la
superficie del catalizador.

(Cortés y Corma, 1979)
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El siguiente paso es la formacion de uii complejo adsorbido,
forredndose un biciclo hexenilo, el cual incluye 1? formaciéon
de un nuevo doblez entre los dos carbonos electrodeficientes
Una vez obtenido el biciclo hexemlo, el siguiente paso en
el «ecanismo de isomerizacion es la migracién del grupo met;
lo del anillo de tres miembros, como se muestra en la Figura
2.5., obteniéndose el para-xileno.

Para la formacion del orto-xileno, el metilo que emigra es

el contrario, pero todo el mecanismo es analogo al descrito.

Q 1 + H-O-Sii
*o0-Sike '0-Si*
bieldo -hexenilo
m-xileno
\ "O-Sin
© ¢ X +ersii
biciclo-hexenilo
p-xlleno )
[
) H
+ H-o-sie
Figura 2.5. Mecanismo de reaccién de isomerizacion d« meta-

xileno a para-xileno
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2.2. NATURALEZA DEL CATALIZADOR

2.2.1 CLASIFICACION DE CATALIZADORES HETEROGENEOS.

En general, puede afirmarse que la seleccién adecuada de la

especie activa de un catalizador constituye el fundamento de
un disefio correcto del mismo. Tanto la actividad como la se
lectividad y en parte la vida del catalizador, dependeran en
forma directa de la naturaleza de la fase activa utilizada.

Los catalizadores suelen clasificarse segdn las caracteristi
cas de las fases activas que lo componen. En general se dis
tinguen dos grandes grupos que identifican a los componentes
del primer grupo con metales y semiconductores que dan lugar
durante el proceso catalitico, a la formacién de especies de
tipo radical. Los aisladores, integrados en el segundo gru-
po, originan especies de tipo i6nico.

Esta ordenacién simple y de caracter fundamental, es el ori-
gen de la que en forma méas explicita se muestra en la ta-

bla 2.6. (Satterfield,1968).
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Tabla 2.6. Clasificaciéon d* catalizadores heterogéneos.

Tipos de fase Procesos Eieasplos
activa
Metales Hidrogenacion Ni.Pd.Pt,Ag

Deshidrogenacion
Combustién Total
Metanacién
Oxidacién

Oxidos metalicos (Oxidacién) cr203,v:0; .Mo03
semiconductores Deshidrogenacién

Deshidrociclizacion

Hidrodealquilacion

Desproporcion de

definas

Polimerizacion

(Hidrogenacion)

Sales metalicas Hidrodesulfuraciéon SCo.SNi.Cc12Cu
Oxicloracién

Oxidos metalicos Isomerizacién AljOo0.SiO”~.MgO
aisladores
(Acidos y bases) Deshidratacion sio?2 - A1203

Desintegracion
catalitica
Isomerizaciéon
Alquilacion
Hidratacién

Bifuncionales Reformaciéon Pt/A1203

2.2.2. CATALIZADORES BIFUNCIONALES

En un catalizador bifuncional, tanto el soporte como la fase
soportada activan distintos pasos elementales de la reaccion
quimica, siguiendo esquemas cataliticos distintos.

En el caso de metales soportados, la reaccién tiene lugar 1-

nicialmente en el metal, originandose un intermediario que
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Entre los factores que determinan el disefio de un nuevo cata

lizador heterogéneo pueden destacarse los siguientes:

a) Conversién

b) Selectividad

c) Area superficial y distribucidén de poros
d) Propiedades quimicas y fisicas

e) Regeneracidn

f) Precio y disponibilidad de las materias primas.

La conversion puede definirse como la cantidad de reactante
que se transforma en determinadas condiciones operacionales
como son, temperatura, presién y espacio velocidad, al en—
trar en contacto con el catalizador.

Se entiende por selectividad hacia un determinado producto,
la cantidad del mismo obtenida en relacion al total de reac
tante transformado.

En cuanto al &area superficial y distribucion de los poros,
es caracteristico de los catalizadores heterogéneos presen—
tar una estructura microporosa de notable complejidad, que
puede llegar a tener una superficie interna superior a 1i00
m2/g. Las reacciones cataliticas son sin duda fendmenos su-—
perficiales y por tanto se veran favorecidas por catalizado—

res de area elevada.



3. ALUMINAR (OXIDOS DE ALUMINIO)

Existen wuna gran cantidad de aliminas y en muchos de los ca-
sos se distinguen wuna de otra por difraccién de rayos-X.

Sin embargo, la nomenclatura usada en diferentes investiga—
ciones de los muchos hidréxidos de aluminio y aluminas deben
variar de alguna forma, aun en literatura reciente.

Las alUminas de gran &rea superficial son de gran interés co

mo soportes y comunmente tienen wuna ligera acidez de tipo

Lewis, aunque los iones OH"™ que se encuentran en la superfi—
cie de la alumina le imprimen a ®sta un caracter acido ae ti
po Bronsted. Durante la deshidratacién, los iones OH- veci—
nos se combinan dando agua (figura 2.6). De esta forma se
deja expuesto un atomo de aluminio, el cual se comporta como
un acido de tipo Lewis debido a su caracter deficiente de e-
lectrones, por lo que, los centros 4&cidos de tipo Lewis y
Bronsted deben ser considerados como los responsables direc—
tos de la actividad catalitica de la alumina.

La forma cristalina obtenida depende en gran parte de

la temperatura y el tiempo de procesamiento a que es some—
tido el hidroxido. Las aliminas contienen agua la cual se
elimina Jlentamente por calentamiento, llegando en ocasiones
a temperaturas superiores a los 1000*C. Las aluminas con—
tienen muchas impurezas como son sodio, fierro y algunos o-
tros metales como el titanio. En algunos catalizadores, es—

tas impurezas «on dafiinas y la manufactura del catalizador

26



puede tener considerables consecuencias en la actividad de
la alumina, por lo que se deben seguir procesos especiales,
empezando por derivados de aluminio de alta pureza.

Bajo condiciones apropiadas la gibsita se convierte primero
a a -alumina monohidratada (bohemita) y a 400*C o 500*C a
« -alimina, la cual contiene 0.5% de agua en su constitu—
cion. Aunque hay una considerable controversia sobre los me
canismos de formaciéon de las aluminas, el camino a la ? -alli—
mina por gibsita via bohemita se favorece si se usa una ve—
locidad de calentamiento rapida, aire himedo y la presencia
de pequefias cantidades de alcali como hidroxido de sodio.

Las alUiminas mas importantes que se usan como soportes de
los catalizadores son 1la -alumina y la / -alimina, las
cuales tienen gran area superficial y son relativamente esta
bles sobre el rango de temperatura de interés para la mayo—
ria de las reacciones cataliticas; son muy similares en sus
estructuras y algunas veces no son faciles de distinguir.
Ambas tienen una forma cristalografica en donde los &atomos
de oxigeno estan arreglados similarmente, pero la forma
esta mas distorsionada que la forma ¥. La forma es inherefi
teniente mas &cida que la forma la cual la hace mads activa
para suchas reacciones cataliticas acidas.

La il-aldmina tiene una gran area superficial, de aproximada
mente 250 a 350 m2/g, y si se calienta a una temperatura ma—
yor a 850=C puede convertirse a <T-alimina y cuando la -
alimina se calienta también a esta temperatura se convierte

a la -allmina, y a temperaturas de calentamiento mayores a
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1100*C se convierten a «=t-alumina formandose un material den
so de poca area superficial.
Termodmamicaraente, la «”-alimina hexagonal es la forma mas
estable en todas las temperaturas y las estructuras como la

y la ™ » entre otras, son frecuentemente referidas como
aliminas de transicion, las cuales no son estructuras hidra
tadas y son mas o menos cristalinas.
La estabilidad térmica de la "-alimina se puede obtener por
dos diferentes procedimientos, uno de ellos es afiadir en el
procesamiento de la alumina pequefias cantidades de silica
(1 a 4% peso) aunque esto incrementard su acidez. El otro
método consiste en incorporar pequefias cantidades de iones
bivalentes como calcio, magnesio o bario dentro de la alumi—
na. Otros iones bivalentes como cobre y niquel también tie—
nen un efecto estabilizador pero pueden contribuir a una aci
dez indeseable en el catalizador. Por ser de interés saber
como se lleva a cabo la formacién de las alUiminas, asi como
su interconversién se presenta la Tabla 2.7.

(Satterfield,1968)
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Tabla 2.7. Representacidon esquematica en la formacién de las

aliminas. (Satterfield,1968).

Temperatura

de Cale.
co
Bayerita NaOH Gibsita
Preparacién
inicial
600*C -ai2l3
Estructura Cubica
(espinela)
1 [
900-1000 *C & 0 -A1203 x=A1203 A-A1203
>1100 *C 0c-A1203

Estructura hexagonal

Férmula

A1203 .3H20

ai203.h20

A1203 .nH20

0<n<0 .6

A 1203 *nH20
n baja

A1203

Las aliminas sefialadas en el cuadro ( f[- y i*alimina) son

las mas comunmente usadas como catalizadores y/o soportes.
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— Al Al + H20

Figura 2.6. Obtencion de centros acidos de tipo Lewis por

deshidratacién de centros acidos de Bronsted.

2.2.4 SILLICA (OXIDO DE SILICIO)

La silica porosa, comunmente llamada silica gel, es el sopor
te catalitico mas usado. Esta es comunmente preparada al
mezclar un acido con una solucién que contiene ortosilicatos
(Na4Si04).metasilicatos (Na2Si03) y compuestos relacionados.
Como el pH de la silica es bajo, se lleva a cabo un proceso
de polimerizacion y condensacién comenzando con un acido s§
lisilico. Este polimeriza condensando un grupo silano
(SiOH) para formar un poli»ero en el cual los enlaces prima
rios sor de tipo siloxano (Si-O-Si) el cual precipitara co
mo un gel o coloide y las propiedades que tendra dependeréa
de la temperatura, afiejamiento, etc. EI producto final se-
cado deberia ser llamado silica porosa pero se le conoce co
como silica gel. On buen procesamiento de ésta permite gene
rar un producto de gran area superficial. El material comer
cial disponible tiene un area superficial aproximada de
700 m2/g. El diadmetro promedio del poro es muy pequefio y

estd en el rango de 25 a 50 A.



La silica gel es inas dificil de formar qu«r la a]uniria, ya
gue rii-rmalmente tiene microporos, en comparacién con muchas
aliminas que tienen macroporos de gran area superficial;
consecuentemente puede haber problemas de difusién que lle-
gan a ser severos en el procesamiento con la silica gel. Si
se varian los procesos de anegamiento vy la temperatura, se

puede manufacturar silica gel con un diadmetro considerable

de poro y tener un area superficial pequefa.

En general, la silica gel es mas inerte que la alimina y los

productos <comerciales tipicos contienen pequefias cantidades

de impurezas como sodio, calcio, fierro y alimina en el ran-

go de cientos de partes por millén de concentracién.

Tabla 2.8. Carateristicas del catalizador Engelhard-0750
utilizado para la isomerizaciéon de xilenos.

Fe, % peso 0.307

Pt, % peso 0.289

Cloruros, % peso 0.330

Long. promedio de particula, mm 4.690

Didmetro de particula, mm 1.580

Area Superficial, mVg 306.0

Volumen de poro, cm3/g 0.472

Densidad suelta, g/cm3 0.680

Densidad compacta, g/cm 0.750

Difraccion Rayos X
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CAPITULO 11

DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

3.1 REACCIONES PRINCIPALES DEL SISTEMA.

Durante el proceso de fsomenzacion catalitica de los xile-
nos, se llevan a cabo una serie de reacciones paralelas a la
reacciéon principal de isoaerizacién entre el orto-, el meta-
y el para-xileno. Las reacciones que se considera que se lie

van a cabo son las siguientes: (Bhatia et al,1989).

REACCION PRINCIPAL.

1) Isomerizacion de los Xilenos.

REACCIONES SECUNDARIAS.

1) Hidrogendlisis.



I11) Isomerizacién del Etilbenceno (contaminante de carga)

donde , P> Y X son factores de selectividad determinados
expenmentalmente y ademaés, e+ jJo> +/ =1 , donde:
< >0. >0. # >0.

1IV) Desproporcion de los Xilenos.



Como ya se mencioné anteriormente, la interconversién de los
xilenos procede por sustitucién 1,2 intramolecular de los
grupos metilo del anillo bencémco. (El mecanismo
generalmente aceptado involucra la ciclizacioéon de un
complejo adsorbido a un hexenil biciclo a partir del cual
se forme un ciclopentano el cual regenera el complejo

adsorbido que es precursor del nuevo xileno, por lo que el

orto- y el para-xileno no pueden ser convertidos
directamente entre si, sino solamente a través del isémero
meta-XJleno. (Ver Capitulo 1. Referencia (Cortés y

Corma,1978))
La hidrogendlisis es la reaccién mas competitiva de la de
isomerizaciéon, la cual es basicamente irreversible, mientras

que la desproporcién de los xilenos ocurre mas lentamente

que las anteriores.



La reacciéon de hidrogendlisis se lleva a cabo entre el orto-
meta- y para-xileno y el hidrégeno presente en el sistema,
el cual tiene como funcién prevenir la desactivacién del
catalizador, evitando la formacién de materiales carbonéateos
que se depositen en la superficie del catalizador,
provocando una disminucién del area superficial y por |lo
tanto de su actividad.

En la isomerizacion del etilbenceno que entra al sistema
como wuna Iimpureza, se sabe que a temperaturas bajas la
conversion del etilbenceno a xilenos aumenta. En estudios
previos, Pitts et al (1955), se propone que la conversion

del etilbenceno a xilenos se Illeva a cabo en dos etapas,

cada una a diferente temperatura. En la primera etapa, se
logra la hidrogenacién del etilbenceno, produciéndose
naftefios que después son isomerizados a dimetil naftefios.

En la segunda etapa, se lleva a cabo la deshidrogenaciéon de
los dimetil naftenos isomerizados, obteniéndose como
productos los xilenos correspondientes.

Otros investigadores como Robschlager y Christoffel (1979)
estudiaron la isomerizacion del etilbenceno en Pt/ifl-A1203,

el cual es un catalizador de baja acidez, proponiendo que el

mecanismo de isomerizacién consiste en las siguientes
etapas: etilbenceno sfc etilciclohexano 5p =il-etil-2
metilciclopentano ;®=====a* 1,2 dimetilciclohexano  .... — orto

xileno, siendo esta conclusion muy similar a la del estudio

anterior.
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Irj la isomerizaciéon de los xilenos a partir del etilbenceno
probablemente no se requieren los naftenos como
intermediarios, ya que pueden isomenzarse por
transferencias de metilos alrededor del anillo aromatico por
reacciones convencionales de iones carbonio en el

etilbenceno como se muestra a continuacién:

Junto con la isomerizacién de los xilenos surge la
desproporcién de los mismos lo que provoca la formaciéon de
tolueno y trimetilbenceno. ano reaccion simple de
desproporcién producirad wuna cantidad equimolar de estos
productos siendo este el caso para cada xileno y que se hace

evidente en la figura 3.1.

Figura 3.1. Tolueno y Trimetilbenceno formados por

desproporciéon. ( IS . orto; O, meta; y A .para)
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Parece ser que micialmente, sélo se forman el 1,24-TMB vy
el 1,2,3-TMB <con el orto-xileno, aunque el producto que
piimeranirrite aparece es el 1,2,3-TMB el cual es el menos
estable de los tres tnmetilbencenos; conforme se incrementa
la conversién del o-xileno, la fraccién del 1,2,3-TMB
decrece y la del mas estable, que es el 1,2,4-TMB se
incrementa.

El para-xileno micialmente sé6lo produce el 1,2,3-TMB vy el
1,2,4-TMB, siendo el de mayor produccién el 1,2,4-TMB, Para
el meta-xileno el 1,2,3-TMB y el 1,2,4-TMB son otra vez los
productos principales.

Los productos de desproporcién son de gran interés en cuanto
a la definicion del mecanismo de reaccién. Este mecanismo
de reaccién se lleva a cabo por sustitucién electrofilica en
el cual un electré6filo sustituye a uno de los &tomos de
hidrégeno del anillo bencémco; ei electro6filo puede atacar
a los electrones del anillo bencémco activado en las
posiciones orto- y para-, dando un tipo de carbocatién
estabilizado por resonancia. En este caso de desproporcién
de los xilenos, el hidrégeno es sustituido por un grupo
«etilo en uno de los anillos bencénicos, forméandose asi el
trimetilbenceno, el hidrégeno eliminado de wuna de las
moléculas entra a formar parte en la molécula carente de
una carga positiva, formandose asi el tolueno. A
continuacién se presenta el mecanismo de reaccién propuesto

tomando al para-xileno como ejemplo.
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CH,

©
+ H

CH, CH

H®
Con esta base, los productos de trimetilbenceno que se
obtienen como productos iniciales de desproporciéon se
muestran a continuacién:
(oi

7

oi *+ Ca
Aunque el isdbmero mas estable es el 1,35-TMB, no es un

producto inicial.

3P



3.2 VELOCIDADES DE REACTIfIH.

Las vrlocidadf-s dt- r”~afcion son paite fundamental en el
modelo matemaéatico, ya qu<* representan el comportamiento
dindmico de cada reaccién involucrada en el sistema.

Se ha demostrado que en la isomerizacién de los xilenos, la
reaccién ocurre en la superficie del catalizador, entre
moléculas adsorbidas, por lo que se debe de tomar en cuenta
la velocidad con que las especies quimicas que intervienen
en la reacci6on se adsorben y desorben.

Como ya se sabe, la quimisorcién o adsorcién quimica es la
que involucra ademéas de fuerzas de atracci6on fisicas entre
un gas y un so6lido, fuerzas de atracci6én mas grandes, resul-
tando "compuestos de superficie”" en relaciones estequidomeétri
cas variables, dando lugar a un complejo activado en un cen-
tro activo del catalizador.

A continuacién se presenta el desarrollo de las expresiones
de velocidad de reaccién para el para- y el orto-xileno con
el meta-xileno como producto intermediario indispensable.

(Hougen y Watson,1969)

Comenzando con el para-xileno se tiene:
para-xileno S meta-xileno

i) La etapa de quimisorcién se plantea como:

K
p+ 1 Ti* p*
»
donde:

p* para-xileno

i« centro libre del catalizador.
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P*= para-xileno adsorbido.

2) La etapa O» la reaccién quimica sobie la superficie es:

Kj_

m*= meta-xileno adsorbido
3) La etapa de desorci6on es:

m* A% > m+ 1
K
donde:

m = meta-xileno

Si el paso controlante es el de la reaccién quimica sobre la
esuperficie y las otras dos se consideran en equilibrio
quimico, por ser mucho méas réapidas y si las velocidades de
reaccién para cada etapa se escriben de acuerdo a le ley de
accion de masas, se tiene lo siguiente:

Paso Controlante:

rP =kl M " k-1 M

Reaccion de Adsorciéon:

r*-Ki[pl[ll - K-l [p*]=0 (2)

Reaccion de Desorcidon:

ri> = KX [m*] - k..IM M -0 -(3)

Despejando [p*) de (2) y [m™ de (3)

H - -1 H W m i il m i flli
k f k-1 1
i *
H = W Cu ®



don<ie Kp es ia constante de equilibrio para la adsorcion del
para-xileno.

Anéalogamente.

[“*]=k-i M M = H CO = C Ci]

kil Kl 1

H - Kk H M me=(5)

donde Km es la constante de equilibrio para la adsorciéon del

meta-xileno.
Tomando en cuenta que el orto-xileno también esta adsorbido

en la superficie del catalizador, la suma de los centros ac-

tivos totales, L, sera:

L=W+ D*3+ M +C°] --u(6)
Sustituyendo (4) y (5) en (6):

L=1[I1] (1+ KP O«] + KM[m*] + £0.]i (D

donde Ko es la constante de equilibrio para la adsorcion del
orto-xileno.

Sustituyendo (3) y (56) en (1):

rE=Kkj Kp [pI[l] - k-i % [m][l]

Factorizando [I]
rP =[1] (kxKp Pp - k.x K» PY) ... (9)

donde las concentraciones LO se han sustituido por las pre

siones parciales correspondientes.
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Despejando M de (7) y sustituyendo en (9) se- obtiei,*-:

rl m*F * ¥ I<kl kF pP - k-i % Pm).
(1+ KF PF + Km Pk + K; PJ

donde se ha incluido un factor de actividad, , para la isc>
aenzaciéon del para-xileno a meta-xileno.
La velocidad de reaccién del orto-xileno se obtiene de la
misma forma que el para-xileno, comenzando con las tres e-
tapas de reacciéon.
Para el orto-xileno se tiene:

aeta-Kileno ~ "~ ¥ orto-xileno
i) La etapa de quimisorcion es:

k»
m+ 1 w*

2) La etapa de la reaccién quimica es:

m* o«
donde:
o*=orto-xileno adsorbido.

3) La etapa de desorcién es:

o* WQITS 0+ 1

-1
Si la reaccién controlante es, al igual que el caso anterior

la reaccion sobre la superficie se obtiene:

ro k2 M - k.2 fon

Para la reacciéon de adsorciéon del meta-xileno
rA= *2 [m][I] - k.2 £»*] = O
Para la reaccion de desorcién es:

rE- k2jo»] - *2 MCc13 =0
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y repitiendo el procedimiento <jue se US* psrs 13 1503’\i1zs~

cion entre el para- y el meta-xileno se o ticn:

*Il = r0-n (k.2Kec PC- k2 % PM _ L
1 (1 + KF PF + Kj: PK + Kc Pc)

Para las reacciones secundarias, como son la hidrogenolisis,
isomerizaciéon del etilbenceno y la desproporcién de los xi-
lenos, se puede considerar que no mteractuan directamente
con el catalizador, (Bhatia et al,1989), representandose las
velocidades de reaccién como sigue:

2) Hidrogendlisis

r3 =1 3 k3 PHj pP
r4 = k 4 Po
r5 = ~3 k5 pHaPc«

3) Isomerizacion del Etilbenceno
*6 = 04 *14 k£ PEEZ
r7 114 k6 PEEZ
rg = t fla k 6 PEBZ

r9 = ~ 4 k6P PEEZ

donde:
* =0.21
/$=0.32
i*-0.47
son los factores de distribucién de los xilenos, tomados del

trabajo de Bhatia (Op.cit.4)

43



4) Doesproporcidn delos X ilenos
o 50 kP ’ Kot R T P TME )
rr = > 51 k8¢ ¢ “ k-s » PTMe )

IR A5 (k9 p M - k-9 P T PIME]

donde los factores 1# rn"2, M3, iM y representan las efec

tividades de cada reaccién.

En las expresiones anteriores PlIt denota la presién parcial

del i-simo componente la cual se puedesubstituir por
pi'pVi donde P es la presion total delsistema y yx lafrac-

cion mol de cada componente.

Los parametros de Arrhenius reportados para la isomerizacion
de los x7.1lenos, hidrogendlisis. isomerizacion del etilbence-
no y desproporciéon de los xilenos, se muestran en la tabla

3.1. (Bhatia et al,1989) .

Para la isomerizacién de los xilenos, los valores de las
constantes de adsorcién K», Kp, Kg. son 1.333, 1.237, y

0.4767 para el meta-, para- y orto-xileno, respectivamente.
Las constantes de velocidad de reacci6on se calculan a partir

del factor preexponencial koi y de la energia de activacion

Ei de cada reaccién como:

m kQi



d<—>nde:

R = Constante universal de los gas”-s.
= 1.97B2 cal/gmol K.

T = Temperatura absoluta del sistema.

E = Energia de activacién en cal/gmol.

ko= Factor preexponencial en kgmol/(kg

cat-h-atm)



Tabla 3.1. Parametros de Arrhenius.

Reacciéon

Isomerizacién de

los xilenos

Hidrogendlisis

Isomerizacion del

etilbenceno

Desproporcion
de los

xilenos

koA
kgmol/(kg-h-atm)

(ko)x = 2.49x105
(ko)-i = 7.44x105
(ko)2 = 3.56x105

(ko) -2 « 7.55x10"

3.06X102

(k0)3

(ko)4 * 2.17x102

(ko)> - 1.58x103
(ko) « 5.15x10-3
k6" = 1.65x105
(ko)! = 0.05 (ko)i

(ko)e = 0.05 (ko)2

(ko) 9

(ko).7T = 0.1 (ke)-i

(ko).8 = 0.1 (ko)2

(ko)-9

kl0 @2 x 103
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0.01((ko)2+(ko) -x)/2

0.1 ((ko)2+(ko)-i)/2

(Bhatia et al, 1989).

Ei
(kcal/gmol)

20.0
22.8

22.3

20.0

20.0
20.0

20.0

-0.11

20.0

20.0
17.4
22.5
22.8
22.3

22.5

5.0



El muddelo matematico se basa en una serie de ecuaciones di-
ferenciales que representan el balance de materia y energia,
tomando como base la velocidad de reaccién de cada uno de
los eventos que intervienen. Asi, la variaciéon con la lon-
gitud del reactor de las moles de cada una de las especies
guimicas que pasan a través de un reactor catalitico de dia-
metro Dy con densidad de bulto aparente del catalizador A_

esta dada por:

dn'p-x = Ti pzfb
dz 4

dn m-x = tf D2Pb

dz 4
dn o-x = tfD2Pbb (- r2- r4+ r6- 2 ru + ri3)
dz 4
dn'H2 = tf D2 fb
dz 4
dn T ir a2 fb
dz 4 f
2r13 - 2 rl14)
dn ci = tfi2 Pb
dz 4 1

dn EBZ = tf D2 fb
dz 41

dn T™MB = "tfFD2 P b

dz 41
dnBz = tf D2 ¢b
dz 4

Las ecuaciones descritas hasta este momento son las que des
criben en su modelo Subhash Bhatia, et al. (1989),las cuales

no representan adecuadamente el sistema fisico, de ahi que
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s** naya usado para el para-xileno, para el hidrégeno y para

el bc-nc*no la notaciou con ( ), ya que como Sf vera en el

siguiente capitulo, no fué posible con estf modelo reprodu-

cir ni siquiera las condiciones de diseio de un par de plan

tas citadas en la referencia anterior.

Adicionalmente a las ecuaciones anteriores, el balance de e-

nergia proporciona la ecuaciéon que describe la variacién de

la temperatura a lo largo del reactor la cual estad dada por:
titkc

di = Ti pzfb (-dHr) rx/ (F.Ct)

dz 4 i*

donde:

F * Flujo méasico total.

Cp - Calor especifico de la meada (kcal/lkg K)

La variacion de la temperatura a lo largo del reactor queda
en funcién del flujo que se maneja y de la presién total de
operacion, asi como de la temperatura misma, las cuales es-
tan involucradas en las velocidades de reaccién de cada e-

vento.

El calor de reaccién (- A Hr) a 298.15 K se obtiene como:
¢Hr (298.15)= i ¢ H*(prod) (298.15)-~1~H?(reac) (298.15)
donde:

(H®f, representan los calores de formacién de cada compues-
to, los cuales se presentan en la Tabla 3.2.

0(i*Al * Coeficientes estequiométrieos
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Tabla 3.2. Calores < formaoion ( AH°. 258.15)

Compuesto

Para - xileno
Meta - xileno
Orto - xileno

Hidrégeno
Tolueno
Metano

Etilbenceno

Trimetilbenceno

Benceno

49

AH#f (298.15

12

-17

19

K)

302
135

565

046
782
146
298

742

(Li<Je, 1990)

kcal/lkgmol



En la Tabla 3.3. se presentan ]Jos valoirs de los caloras -i*

reacciéon a 296.15 K. (Bhatia et al, 198y).

Tabla 3.3. Calores de reacci6on. ( AHr)298.15 K, kcal/kgmol.

Reaccién (AHTr) (298.15 K)
p-Xileno s+ m-Xileno -167
o-Xileno se m-Xileno -430
p-Xileno + H2 --—--- *tolueno + metano -10 038
o-Xileno + H2 » tolueno ”~ metano -10 301
a-Xileno + H2 - * tolueno + metano - 9 871
etilbenceno ——-- »o-Xileno - 2 844
etilbenceno — » p-Xileno - 2 581
etilbenceno — — m-Xileno - 3 011
etilbenceno —--—--- »tolueno + metano -12 882
2(p-Xi?eno) »me*=* tolueno + trimetilbenceno 144
2(0-Xileno) *“=m=*tolueno + trimetilbenceno -382
2{*-X3leno) i==s tolueno + trimetilbenceno 478
2 (tolueno) 5;— *p Xileno + benceno -48
2 (tolueno) —--——po-Xileno + benceno 215

En la tabla 3.4. se presentan los valores de las constantes
que se emplearon para calcular el calor especifico de cada

componente de acuerdo a la expresion. (Hougen y Watson,i969).



Cp= a + bT + cT: + dT:

donde:

T - Temperatura absoluta en Kelvm.

Cp = cal/gmol K

2

Tabla 3.4. Calores Especificos (Cp).
COMPUESTO a b x 10
p-Xileno -5.334 14.220
m-Xileno -6.533 14.905
o-Xileno -3.789 14.291
Hidrégeno 6.952 -0.046
Tolueno -8.213 13.357
Metano 4.750 1.200
Etilbenceno -6.398 15.935
Trimetilbenceno -9.452 18.686
Benceno -8.650 11.578
Etano 1.648 4.124
Naftefio 6 -15.935 16.454
Naftefio 8 -15.070 18.972
Propany -0.966 7.279
Iso-butano -i .890 9.936
N-butano -0.945 8.873
Iso-pentano -2.273 12.434
N-pentano 1.618 10.850
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(Hougen y Watson,1969)

5 9

c x 10 d x 10
-7.904 17.030
-8.831 20.050
-8.854 18.600
0.096 -0.208
-8.230 19.200
0.303 -2.630
-10.003 23.950
-11.869 28.800
-7.540 18.540
-1.530 1.740
-9.203 19.700
-10.989 24.090
-3.755 7.580
-5.495 11.920
-4.380 8.360
-7.097 15.860
-5.365 10.100



Para calcular el calor de reacci6n AH, (T)a otra temperatura

que no sea la de 298.15 se procede de acuerdo a la ecuacién
(Hougen y Watson,1969) . T

AHr (T) = ¢Hx (298.15) + f ACpr dT

298.15

En la tabla 3.5. se presentan los incrementos en el calor es

pecifico de cada reaccion, las cuales se calculan como:
ACpr -««~.;Cp (prod) - I cp (reac)
Tabla 3.5. Incrementos en los calores especificos. ( ACpr).
2 ra5 9
REACCION ¢ a AbxIO a,exlo AdxIO
P-x M-x -i .199 0.685 -0.847 3.020
0-X ;=t M-x -2.744 0.614 -0.477 1.250
P-x + H2—»T + M -5.081 0.383 -0.039 -0.252
O-X + H2 -¢T + M -6.626 0.312 0.331 -2.022
M-X + H2 —eT + M -3.882 -0.302 0.808 -3.272
EBZ--O-x 4.609 -1 .644 1.649 -5.150
EBZ — P-x 3.604 -1.715 2.019 -6.920
EBZ—»M-x 1.865 -1.030 1.172 -3.900
EBZ *T + M 4.935 -1 .378 2.076 -7.380
2(P-x) ;=S Tt T™MB -6.997 3.603 -4.131 13.940
2(0-x) ;=t T+ T™MB -10.087 3.461 -3.391 10.400
2(M-x) 5= T + T™B -4.599 2.233 -2.437 7.900
2(T) — *O-x + Bz 3.987 -0.845 0.566 -1.060
2(T) =™ »P—x + Bz 2.442 -0.916 0.936 -2.830
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rbtembudése para ¢Hr (T!, al resolver la integral,

¢Hr (T) = AHr (298.15) + [a(T-298.15) + MT--298.15M/2 +

c (T=- 29B .15") /3 + d(T4 - 298.1S4)/n!



CAPITULO v

CALIBRACIOH DEL MODELO

4.1 CALIBRACION CONTRA DATOS BIBLIOGRAFICOS.

El primer paso para validar un modelo matematico con el que
se pretende simular el comportamiento de una situacién de la
vida real, en este caso un reactor quimico para isomerizar
xilenos, es reproducir los resultados que proporcionan los
autores del trabajo original, {Bhatia et al,1989), el cual
se describe a continuacién.

En la tabla 4.1 se muestran los datos de operaciéon, los cua-
les corresponden a wuna planta petroquimica localizada en la
India.

Estos datos de operaciéon fueron tomados en dos diferentes
dias para dos diferentes composiciones y temperaturas de a-
limentacion al reactor.

Aunque el modelo mateméatico que aqui se describe estd basado
en los datos de la tabla 4.1, se observé una gran diferencia
entre los resultados obtenidos con el modelo matematico que
se presenta en el capitulo anterior y los de la referencia

original.



Tabla 4.1. Datos &* operaciéon . (Bhatia et al ,1989)

DATOS DE ENTRADA

Flujo total, kg/h
Longitud del reactor, m
Didmetro del reactor, m

Temp. de entrada, 0C

Presién de entrada, atm.

Fracciones «ol

para-xileno
orto-xileno
meta-xileno
hidrégeno
etilbenceno
tolueno
benceno
metano
etano
propano
butano
pentano
hexano
aromaticos C9

no aromaticos

21 .1277x10

la Alimentaciéon
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CASO

0.96

3.0

385.5

13.1

.010
.005
.055
742
.030
0.010
.0

.030
.030
.030
.025
.004

o O O o o

©O O O O O O o o o

.029

3

CASO 11

21.514x10

0.96

3.0

381.5

13.1

.013
.007
.063
.709
0.028
0.008

o O o o

.044
.037
.035
.021
.005
.001

O O O O O o o o

.029

3



La Tabla 4.2 presenta la coirparacion d® los valores repor-
tados en la referencia (Bhatia et al.,1989) y los datos de

operacién reales de la planta.

Tabla 4.2. Datos de salida del reactor. (Bhatia et a |.,1989)

CASO 1 CASO 11

Modelo Planta Modelo Planta
Temperatura, ®C 399.70 396.70 395.91 394,10
Presién, atm 13.08 13.00 13.09 13.00
COMPOMEMT1ES FRACCIONES MOL
para-Xileno 0.023 0.018 0.027 0.020
orto-Xileno 0.015 0.016 0.018 0.016
meta-Xileno 0.043 0,040 0.060 0.048
Hidrégeno 0.772 0.738 0.688 0.705
Etilbenceno 0.028 0.023 0.029 0.024
Tolueno 0.013 0.009 0.007 0.007



Lss diferencias basicss fueron las siguientes!

a.- Las fracciones mol de algunos de los componentes alcanza

ron valores negativos.

b .- Los incrementos en temperatura en ambos juegos de datos
fueron superiores a los reportados en la referencia

(Bhatia et al.,1989).

Debido a estas diferencias en los resultados, hubo necesidad
de modificar los valores a los parametros de forma tal de po
der reproducir los datos de planta originales, lo cual se
muestra en la tabla 4.3. Se observa que la concordancia en-
tre los valores obtenidos vy los reales de la planta es bas-

tante buena.
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*1
Tehla 4.3 Resultados obtenidos con los parametros ciriéticos

modificados

COMPONENTES FRACCIONES MOL
CASO _L CASO 11
Modelo Planta Modelo Planta

para-Xileno 0.0240 0.018 0.0230 0.020
meta-Xileno 0.0406 0.040 0.0490 0.048
orto-Xileno 0.0178 0.016 0.0190 0.016
Hidrégeno 0.73B0 0.738 0.7070 0.705
Tolueno 0.0010 0.009 0.0011 0.007
Metano 0.0330 - 0.0460 -
Etilbenceno 0.0240 0.023 0.0230 0.024
Tnmetilbence 0.0017 - 0.0018 -
Benceno 0.0058 - 0.0056 -
Inertes 0.1180 - 0.1280 -
Temperatura. *C 3B7.5 398.7 383.5 394.1
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Adicionalmente a los problemas mencionados en los parrafos
anteriores, se puede observar en las figuras 4.1 a la 4.8,
correspondientes a cada uno de los dos juegos de datos re-
portados en la referencia original (Bhatia et al.,1989), una
gran diferencia entre los perfiles de temperatura Y composi-
ciones de los xilenos a lo largo del reactor, ya que se ob-

serva que en el modelo original hay méaximos, minimos y pun-

tos de inflexiéon para las composiciones de los xilenos. En
el modelo modificado, la variacién de las composiciones es
mondtona como intuitivamente podria esperarse. (En el Apén-
dice | se presenta un analisis simplificado para la mtercon

version de los xilenos, en el que se concluye que no es po-
sible la existencia ni de maximos, ni de minimos, ni de pun-
tos de inflexién para las composiciones en un reactor isotér

mico, con reacciones consecutivas reversibles).
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., mol)

(frac

Composicion

mol)

(frac*

Composicion

AtACIC. M T:

Referencia (B'-'etia et al,

Modelo Codificado

0.4

0.006

02 0.4 0. .
Longitud del reactor, (m).

FIG. 4.1. COMPOSICION P-X.

0.018

0.013

0.009

0.005

0.2 04 06 0.8 1.0
Longitud del reactor, (m).
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4.2 CALIBRACION CONTRA DATOS DE DISENO DE DOS PLANTAS DE
PETROLEOS MEXICANOS.

tina ?ez que se logr6é un ajuste aproximado contra los datos
reportados en la referencia original (Bhatia et al.,1989),
donde la mayor diferencia ocurrié para la temperatura a lo
largo del reactor, se procedié a recalibrar el modelo contra
ios datos correspondientes al disefio de dos plantas que Pe-
tréoleos Mexicanos tiene operando. A continuacién se discu-
ten los problemas y modificaciones introducidas durante la

recalibracLOr. del modelo.

4.2.1. DATOS DE DISEflIO PARA EL REACTOR 1.

Ev» la Tabla 4.4 se muestran los datos correspondientes a las
condiciones de operacién del disefio de uno de los reactores
(el reactor, segun el disefio, es isotérmico).

Al irtroducir los datos al modelo, se encontraron una sene
de discrepancias en los resultados, siendo las principales

las siguientes:

a.- EJ modelo predice mas para-xilenoque los datos de di-
sefio.

to.- Lo mismo ocurre con el benceno.

C.- Adicionalmente,el modelo no predice la formacién de

nafténicos de 6y 8 carbonos, asi como tampoco la for-

macion de compuestos ligeros.
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Tabla 4.4.

Flujo Total de Alimentacion,

Datos de disefio del reactor |I.

|
kgmo1/h

Vol. Total de la cama catalitica. m3

Temperatura de entrada,
Presion de entrada,

Densidad del catalizador,

COMPONENTES. kaaol/h

para-Xileno
meta-Xileno
orto-Xileno
Hidrégeno
Tolueno
Metano
Etilbenceno
Trimetilbenceno
Benceno
Etano
Naftenos-6
Naftenos-8
Propano
Iso-butano
N-butano
Iso-pentano

N-pentano

kg/m3

ENTRADA
206.10
1 157.10
475.40
18 488.50
20.60

4 369.56
422.63
0.625
2.30
347.60
4.10
4.80
215.40
57.60
87.20
23.10
9.20

25 894.?

113.6
454
12.9

650.0

SALIDA

18

412
988
443

48
401
366

17

11.
.40
.50
4
.10
.40
108.
34.
14.

418
23
23

235
66

.80
.80
.80
125.
.50
.40
.00
.20

00

80

80
60
90



Ln hase a f-'stos it-sultad”™s preliminares, s* modific6 el mo-

delo afiadiéndole las siguientes leecciones:

3H,, (naftenos de 6 carbones)

+ 3H, (naftenos de 8 carbones)

ohls * 1 O0Hg + 1 CH

i;n-C¢H10 + 3_ i—CgH%g + 1 n—CgHl

Ta 2

De estas tres reacciones las dos primeras deben ocurrir con
facilidad, ya que la carga al reactor es deficiente en nafté
nicos y rica en hidrégeno y aromaéaticos; se supuso que la ve
locidad de formacién de los compuestos nafténicus era propor
cional a la velocidad de formacién de los aromaticos corres-

pondientes, y al hidrégeno presente.

<n N6 = i] 6 dnIM Ph.
dz dz
donde:

N6=naftenos de 6 carbonos

. ]
dn*N8 = f) 6 dnlp-x PH
dz 1 dz 4

donde:
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M8=naftenéis de 8 carbonos

Tomando en cuenta estas suposiciones, las variaciones de las
moles del benceno, para-xileno e hidrégeno se modifican de
acuerdo a:

dn BZ = dn' B2 - dn N6

dz dz dz

dn p-x = dn'p-x - dn'NB

dz dz dz
dn''H2 =dn'H2 - 3 dnNG - 3 dn'NS
3z dz dz dz
Por otro lado, la Gltima de las tres nuevas reacciones mtro

ducidas no representa en realidad una reacci6én que pueda ocu
rnr, sino una "pseudo-reaccién global” de hidrogendélisis de
compuestos pesados y que procede con una velocidad de reac-
cion proporcional a la fraccién de naftenos de 8 carbonos,

es decir:

dnC; H, = 0 6 1_ dn'NS PH

dz 2 dz u
dnC3 Hb = 61 dn‘H8 PH
dz 2 dz u

dm-C4H10 = 0 6 1_ dn'NB PH

dz 4 dz *o
dnn-CaHin = 1 dn‘N8 PH
dz 2 dz 1

dm-CRHin - *1* 3 dn'HB PH
dz 10 dz -

dnn-C,Hin @ Hs L dnlIM Ph

dz 5 dz
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y por lo tanto la variacién de los naftenos de 8 carbonos vy

el hidrégeno quedan finalmente como:

dnNB = dneN6 - ( dnC2H6 + dnC;H& + dn i-CjHir + dn n-C4Hin
dz dz dz dz dz dz

+ dn 1-C5Hi2 + dn n-C5Hi:; )

dz dz
dn H2 = dn1'H2 - 9_ dn'N8
dz diz 4 dz
Al introducir las modificaciones anteriores al modelo los

resultados mejoraron substancialmente ya que se pudo repro-
ducir las concentraciones y temperatura a la salida del reac
tor, excepto el para- y el meta-xileno. Para resolver este
problema, se analizé el comportamiento de la constante de e-
quilibrio para las reacciones de para- a meta-xileno y de or
to- a meta-xileno, encontrandose que a 450°C los valores ob-

tenidos a partir de los datos de la referencia (Bhatia et al

1989) son:
K =2.19 y
PM
K = 2.38
oM

mientras que calculadas usando energias libres de formacion,
(Hougen y Watson,1969) se obtuvo que:

K « 1.57 Yy
PM

De acuerdo a osles resultados se modificé el valor de k*
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(xee~cion de para-
el ajuste que
ya que se "reprodujeron"
ciones y temperatura de salida del

se Muestran en

Tabla 4.5.

del

COMPUESTO

para-Xileno
meta-Xileno
orto-Xileno
m Hidrégeno
Tolueno
Metano
Etilbenceno

Benceno

Tnmetilbenceno

Hafteno-6
Nafteno-8
Etano
Propano
i-Butano
n-Butano
i-Pentano

n-Pentano

Temperatura, °C

reactor 1.

la tabla 4.5.

a meta-xileno) y

al afectar este val”r,

en su totalidad todas

reactor.

(kgmol/h).
ENTRADA SALIDA
diseSo
208.1 412.8
1157.1 988.1
475.4 443.8
18488.5 18125.0
20.6 46.5
4369.6 4401,4
422.6 366.0
2.3 11.8
1.0 16.4
0.0 23.5
18.6 23.4
397.0 418.4
214.0 235.1
58.0 66.4
88.0 108.8
23.0 34.6
9.0 14.9
454 454

67

se observé fue mucho mejor que el anterior,

las concentra

Estos resultados

Comparacién de resultados finales para el ajuste

SALIDA
MODELO

404.9
961.
433.
18186.
46.
4446.
354.
13
16.
21.
22.
403.
220.
61
94
27.
11.

N R O N ook o© W~ DNN DN
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4.2,2 DATOS DE DT&Ejjn PARA EL REACTOR JI .

En la tabla 4.6. se muestren los datos correspondientes ?
las condiciones de disefio del segundo reactor analizado, el
cual también se comporta isotérmicamente, segln el disefio.
Estos datos fueron introducidos al modelo que incluye todas
las modificaciones discutidas en el inciso anterior y para
este segundo caso, sin modificaciones adicionales se reprodu
jeron con bastante aproximacién los datos de disefio, segun

se muestra en la tabla 4.7.

6B



Tabla A.f.. Datos d* disefio del reactor 11.

REACTOR I

Flujo Total de Alimentacién, kgmol/h
Volumen de la cama catalitica, m3
Temperatura de entrada, ®C

Presiéon de entrada, at»

Densidad del catalizador, kg/m3
COMPONENTES. fccmol/h ENTRADA
para-Xileno 31 .37
aeta-Xileno 178.88
orto-Xileno 57.70
Hidrégeno 2107.014
Tolueno 0.545
Metano 396.75
Etilbenceno 22.02
Trimetilbenceno 0.499
Benceno 0.318
Etano 176.88
Nafteno-6 0.0
Naiteno-3 0.227
Propano 75.27
1so-butano 0.0
H-butano 27.24
Iso-pertano 0.0
N-pentano 4.63

69

3079.34
13.829
427
20.0
663.0

SALIDA
60.47
135.93
59.43
2077.67
3.04
400.47
21 .88
2.996
1.59
178.55
0.0
1.59
77.22
0.0
30.37
0.0
6.54



Tabla 4.7. Comparacién d«<* resultados finales paia el ajuste

del reactor 1I1. (kgmol/h)
COMPUESTO ENTRADA SALII?A SALIDA
DISENO MODELO
para-Xileno 31.37 60.47 59.0
meta-Xileno 178.86 135.93 139.5
orto-Xileno 57.70 59 .43 55.5
Hidrégeno 2107.014 2077.87 2052.9
Tolueno 0.545 3.04 4.78
Metano 396.75 400.47 410.3
Etilbenceno 22.02 21.88 16.9
Benceno 0.318 1.59 2.57
Trimetilbenceno 0.499 2.996 4.05
Naftenos-6 0.0 0.0 4.18
Naftenos-8 0.227 1.59 0.824
Etano 176.88 178.65 177.83
Propano 75.27 77.22 76.22
Iso-butano 0.0 0.0 0.475
N-butano 27.24 30.37 28.2
Iso-pentano 0.0 0.0 0.57
N-Pentano 4.63 6.54 5.01
Temperatura, 6C 427.0 427.0 431 .0
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4.

2.

3 CONCLUSIONES PRELIMINARES

Hasta este momento se ha analizado el comportamiento del mo-

delo propuesto por Bhatia (Bhatia et al, 1989), al intentar

reproducir los resultados de la misma fuente y los datos de

disefio de dos plantas, llegandose a las siguientes conclu-

siones:

a.- Por alguna razén no evidente, los datos citados en la
fuente original NO reproducen los resultados en ella re-
portados; introduciendo algunas modificaciones en los
paradmetros citados se lograron obtener resultados aproxi
mados.

b .- Para poder reproducir los datos de disefio de dos reacto-

res de Petréleos Mexicanos, hubo necesidad de introducir
modificaciones adicionales llegando a un conjunto de pa-
rametros que producen resultados confiables, ya que fue
posible reproducir los datos de disefio de los dos reacto
res con el mismo juego de parametros.

El conjunto de parametros con los que finalmente se re-
produjeron los resultados se muestra en las tablas 4.8 y

4.9.
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Tabla 4.8. Parametros de Arrhenius ajustados para

diferentes

Reaccion

Isomerizacion de

los kilefos

Hidrogendlisis

Isomerizacion del

etilbenceno

Desproporciéon
de los

xilenos

reacciones.

kox
kmol/(kg-h-atm)

(ko)i =
(ko)-i =
(ko)2 =

(ko)-2 =

(ko)3 =
(ko)d =
(ko)5 =

(ko)¢ =

k6* =

(ko)T =
(ko)8 =
(ko) 9 =
(ko) T =
(k0).3 =

(ko)_9 =

kIO -

3.11x10-
9.30x10°"
8.90x105

1.89xi05

1.53x102
2.17x102

1.56x10*

3.61X10'3

8.25x105

2.5x103 (ko)i
1.65x10-3 (k0)2

3.3 x104{(ko) 2+ (ko) -i) /?
5x10-3 (ko).!
3.3x10'3 (ko)2

3.3x10-3i(ko)z+ (ko0).1)/2
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Ex
kcal/mol

20.0
22.8
22.3

20.0

20.0
17.4
22.5
22.8
22.3

22.5



Tabla 4 w Calares de Reaccién I AH, 278.15) modificados

para las diferentes reacciones.

REACCION AHr (2y8.15)
kcal/kgmol
P-X M-x -170 .0
O-x *==* M-x -420 .0
P-x + H2 —— »T + CH4 -10256 .07
0—Xx + H2 ——»T + CH4 -10256 .07
M-X + H2 - »T + CH4 -10256 .07
EBZ--—— O-X -2836 .67
EBZ--— P-x -2836 .67
EBZ — — M-x -2836 .67
EBZ— — CH4 + T -12836 .67
2(P-x) e==*T + TMB 144 .0
2(0-x) 5==*T + TVB -382 .0
2(M-x) s=sT + T™VB 478 .0
2(T) — O-x -48 .0
2(T) —— »P-x 215 .0
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CAPITULO V

AJPSTE DEL MODELO CON DATOS DE OPERACION

5.1 INTRODUCCION

Una vez que se han logrado reproducir los resultados entra-
dal/salida, para el caso del disefio de dos reactores, segun
se vio en el capitulo anterior, queda por realizar la parte
mas importante del modelado de un sistema; lograr que el
modelo mateméatico que se propone reproduzca los datos que
presenta la operaci6on de una planta real,

Con el propésito de situar al lector en el tipo de problema
con el que queda por resolver, asi como la informaciéon de la
que se pediera disponer para llevar a cabo el ajuste ya men-
cionado, a continuacibn se hace una breve descripcion del
proceso que usa Petréoleos Mexicanos, en una de sus plantas,

para llevar a cabo la isomerizaciéon de xilenos.

5.2 DESCRIPCION DEL PROCESO DE ISOMERIZACION DE XILENOS.

El propé6sito del proceso de isomerizacién de xilenos es» co-

mo su nombre lo indica, isomerizar los compuestos aromaticos

de ocho carbonos (orto-, meta-, para-xileno y etilbenceno).

contenidos en la carga, hacia el para-xileno por ser este el
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producto mas valioso (por su uso y por su precia d”~ venta) vy
el que estd en m*nor proporcién en le carga a la planta.

El proceso de isomerizacion consta de los siguientes pasos:
La carga fresca conteniendo los productos ya mencionados se
mezcla con hidrégeno fresco o de repuesto y con hidrégeno

gue se recircula de una seccién posterior de la planta, como

se describe mas adelante. La mezcla ya mencionada se preca-
lienta. primeramente, contra el efluente del reactor en el
cambiador E-I y después en un calentador de fuego directo

(H-1) para darle la temperatura de reaccién adecuada.
En este punto es importante recalcar la importancia que tie-

ne el hidrégeno en el sistema de isomerizacion.

a) En primer lugar, si se intentara llevar a cabo la isome-

rizaciéon sin la presencia del hidrégeno, se requeririan
temperaturas muy altas, que provocarian Ja carbonizacién
del catalizador, al intentar vaporizarlos.
Al agregar el hidrégeno, que es un compuesto mcondensa-
ble a la presiéon de operacién del sistema, lo que se pro
voca es un abatimiento de la presién parcial de los aro-
maticos y por lo tanto la temperatura que se requiere pa
ra vaporizarlos es mucho menor.

b) Por otro lado, todas las reacciones involucradas en el
sistema son ligeramente exotérmicas. Si no se afadiera
al sistema reaccionante un medio que absorbiera el calor
generado, la temperatura de aquel se incrementaria proveE

cando, nuevamente, carbonizacién del catalizador.
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c) Adicionalmente, al bajar la presiéon parcial de If'TF hidro
carburos en el sistema por medio del hidrogeno, se evita
la tendencia de aquellos a descomponerse por la accién
de la temperatura.

d) Finalmente, y por desgracia, no todo son ventajas al afia
dir hidrégeno, ya que este compuesto provoca una sene
de reacciones indeseables, como ya se describié con ante
riondad en el capitulo 111, Un buen balance de la reia
cion H2/carga incrementard los beneficios al sistema, mi

mmizando al mismo tiempo los problemas que genera.

Regresando a la descripcién del proceso, una vez que se ha

dado al sistema reaccionante la temperatura deseada, la mez-
cla de hidrégeno e hidrocarburos se introduce al reactor de
isomerizacién R-I, el cual contiene el catalizador descrito
en el capitulo 11, que promueve las reacciones deseadas. El
efluente del reactor, conteniendo los isémeros de los aromaéa-
ticos asi como una sene de productos mdeseados (metano, e-
tano, etc., tolueno, benceno, naftenos de seis y ocho carbo-
nos asi como aromaticos pesados) se usa para precalentar la

carga al reactor en el cambiador E-i; después de este enfria
miento primario, se continua con el enfriamiento de la mez-

cla reaccionante, en el cambiador E-2, para lograr la conden
sacion de los productos deseados asi como la mayor parte de
aquellos que se desea que no regresen al reactor de isomen-

zacion.
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La mezcla vapor-liquido obtenida en el cambiador E-2 se sepa
ra en el tanque separador V-2 donde las corrientes que s g~

neran tienen diferentes destinos:

La corriente liquida, Ilamada producto isoraerizado, se envia
a una columna de destilacién T -1, donde por el do»o se obtie
nen todos los productos ligeros contenidos en el liquido vy

por el fondo se recuperan los productos isomenzados asi co-
mo los aroméaticos pesados. Esta Gltima corriente recibe un
tratamiento posterior para la recuperaciéon del para-xileno.
La corriente gaseosa obtenida en el separador contiene el hi
drégeno que no tomé6 parte en las reacciones indeseables asi
como los productos ligeros obtenidos en las reacciones secun
darias, teimbién indeseables. Una parte de esta corriente ga
seosa, rica en hidrégeno, se recircula al reactor, previa re
compresién en el compresor C-l1 para recuperar las pérdidas

por caida de presion, y la otra parte del hidrégeno se purga
del sistema con el propésito de que los productos indesea-

bles no se acumulen mas de la cuenta en el circuito de sinte

sis.

5.3. 'DATOS DISPONIBLES PARA LLEVAR A CABO EL AJUSTE DEL
MODELO=

Los anéalisis yl/o determinaciones que rutinariamente se lle -

van a cabo en la planta y que de una u otra forma deberéan
emplearse para ajustar el modelo matematico que se ha desa-
rrollado hasta este punto, son los siguientes:

a) Flujo, composiciéon y condiciones de la carga.
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b) Flujo, c<>mposieiori y condicionas del hidrogeno de
repuesto

c) Presién de operacién del circuito (presién de operacién
en el separador V-2)

d) Temperatura de entrada al reactor R -I.

e) Temperatura del separador V-2.

f) Composicion del producto isomerizadc. (Nota 1)

g) Composicion y flujo delhidrégeno de purga.

h) Composicién y flujo delhidrégeno de recirculacidén.

i) Composicion del producto liquido del domo de la columna
T-1. (Nota 1)

j) Cantidad de reflujo a la columna,

k) Temperatura del separador V-3.

1) Presion de operaci6on de la columna,

m) Presiéon de descarga de la bomba P-2.

n) Composiciéon y flujo del producto liquido del fondo de la
columna T -1.

Con la informacién arriba descrita (nétese que no se dispone

de informacién ala salidadel reactor de isomerizaciéon yla

de la entrada es posible aproximarla mediante balancesdema

sa por componente) se deberd recalibrar el modelo del reac-

tor, como se hizo con anterioridad, hasta reproducir en su

totalidad la informacién disponible de la planta.

NOTA 1: En las composiciones de estas dos corrientes, todos

los productos que no son aromaticos se agrupan como

no aromaticos, excepto los naftémeos.
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Para llevar a cabo la recalibracién del modelo se hizo una

recopilacion de la informacién descrita como sigue:

Se escogieron como datos tipicos de operacién, el promedio

de los siete primeros dias de los meses de agosto, septiem-
bre y octubre de 1990. (La arbitrariedad de este procedi-
miento puede ser tan criticable como el lector lo desee pero
tiene significado estadistico para un analisis como el que

se pretende llevar a cabo).

5.4. ESTRATEGIA DE SIMULACION

Para llevar a«cabo la recalibracién del modelo y tomando en
cuenta que el problema que se tiene involucra la simulacién
de una plfmta, se recurri6 al uso del simulador de procesos
HYSIM, para poder resolver el problema que se tiene plantea
do hasta este momento, en un tiempo finito, (EIl simulador de
procesos HYSIM fue desarrollado por la compafiia Hyprotech de
Canada, a la cual le agradecemos todas las facilidades brin-
dadas para poder hacer uso del simulador; sin esta herramien
ta, dificilmente podria haberse concluido este trabajo).

En términos generales un simulador de procesos es un progra-
ma que permite analizar la operacién de una planta de proce-
so (bajo algunas condiciones se puede disefiar) ya que dicho
programa tiene la capacidad de simular la operacién de cam-
biadores de calor, compresores, expansores, valvulas, bom-
bas, mezcladores, reactores, etc; y ademas tiene la facili-
dad de conectar los diferentes equipos en la forma que se de

see. Asi, pueden simularse plantas para procesamiento de
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gas», refinacién de petroleo, plantas petroquimicas, etc. Una

de las caracteristicas mas importantes que deL.e tener un si—

mulador es permitir el cambio de métodos para la prediccién
de propiedades termodinamicas (entalpia, entropia, volumen,

etc.) y para el calculo del equilibrio liquido-vapor, y li-

quid;>-liquido-vapor, ya que no todos los componentes que ma-

neja un planta pueden ser representados con una sola ecua-

ciéon de estado (sustancias polares y no polares, sistemas a

alta y baja presién, etc). Finalmente, los simuladores de

procesos deben ser lo suficientemente "robustos" para mane-
jar esquemas de procesos complicados como es el caso en que
existen recirculaciones de masa y/o energia.

La estrategia empleada para resolver el problema de simula-

cion fue el siguiente:

a.- lgnorar la existencia del cambiador carga/producto E-I,
del reactor. Esto es posible hacerlo ya que para el la
do de la carga al reactor, después del cambiador existe
el calentador H-i, el cual proporciona la temperatura
deseada a la entrada del reactor R-I. Para la corriente
de- salida del reactor, después de enfriarse en el cam-
biador E-I, pasa por el enfriador E-2 donde alcanza la
temperatura del tanque separador V-2.

b.- Suponer composiciéon y flujo de la corriente de entrada
al reactor (MIX-3); la temperatura y presiéon estan fi-
jas a la salida del calentador.

c.- Resolver el reactor R-I.

d.- Resolver el enfriador E-2.
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Resolver el separador Vv-2.

Separar la corriente VAPOR que sal* del separador V-2
en el hidrogeno de la purga (H2PURGA) y en el hidrégeno
de x'ecirculacion (HIDROGENO), manteniendo el flujo de
este Gltimo como dato fijo, ya que se dispone de esta
informacién de campo, (inciso 5.3, punto h) .

Resolver el compresor C-I.

Mezclar el hidrégeno de recirculacién a la salida del
compresor (H2R) con el hidrogeno de repuesto,
(H2ZMAKEUP).

Mezclar el hidrogeno total del punto anterior (H2TOTAL)
con la carga fresca (CARGAXIL).

Comparar la composicion y flujo de la corriente calcula
da en el punto anterior (MEZCAR) con la suposicién que
se hizo para la entrada del reactor (MIX-3).

Si la diferencia entre las dos corrientes mencionadas
(MEZCAR y MI1X-3) es tal que se puede considerar que se
logré la convergencia del circuito, continuar con el
punto k. Si la diferencia no es satisfactoria, se debe
efectuar una nueva suposicion de la corriente MIX-3 vy
repetir el procedimiento desde el punto c. (Existe mas
de una forma de efectuar una nueva suposicién, pero la
discusiéon de ellas estda fuera del enfoque principal de
esta tesis).

Una vez que se ha alcanzado la convergencia, es necesa
no verificar que los resultados obtenidos para el flu

jo y composicién del gas de purga y la composicion del
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liquido del separador V-2. concorden con los datos de-
campo. Si los datos concuerdan, continuar con el punto
1; de no lograr la concordancia modificar los parame-
tros del modelo del reactor y repetir el procedimiento
desde el punto b.

Una vez que se logré la convergencia en el circuito se
debe tomar en cuenta la existencia del cambiador E-l y
recalcular las cargas térmicas del calentador H-I y del
enfriador E-2, pudiéndose continuar entonces con el de
la torre y todo el equipo asociado a ella como a conti-
nuacién se describe.

Suponer la temperatura de entrada a la columna (la com-
posicién global y flujo de esta corriente es la misma
que la del producto isomerizado del tanque V-2) y la
composicién y temperatura del reflujo a la torre (la
cantidad de refujo es un dato).

Resolver la columna T-1. dando comoespecificaciéon la
cantidad de producto que se obtienepor el fondo, la
cual también es dato.

Resolver el cambiador E-5.

Resolver el cambiador E-4.

Resolver el separador V-3.

Resolver la bomba P-2.

Separar la corriente de descarga de la bomba en el re-
flujo a la torre (cantidad fija) y producto liquido del
domo.

Resolver el cambiador E-9.
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u.- Comparar la composicion supuesta para el reflujo con la
calculada y las temperaturas supuesta y calculada para
la corriente de carga a la torre. Si ambas comparacio-
nes resultan satisfactorias continuar con el punto v.
En caso de que las comparaciones no resulten satisfacto
fias, efectuar nuevas suposiciones y repetir el procedi
miento desde el paso n.

V.- Una vez que se ha logrado la convergencia queda por ve-
rificar que los composiciones obtenidas por el domo y
el fondo de la columna son iguales a las reportadas por
el campo. En caso de que los resultados no concuerden,
la Gnica posibilidad que existe para explicar las dife-
rencias es un error de los instrumentos de campo.

Fsto se debe a que ya no es posible hacer ajustes en el
reactor ya que se pudo lograr un ajuste adecuado en el
hidrégeno de purga y en €l producto isomerizado. Sien-
do este el caso, habrda necesidad de "mover"” el reflujo
y/o el producto del fondo y repetir el procedimiento
desde el paso m, hasta lograr reproducir todos los da

to's de la planta.

5.5 RESULTADOS Y OBSERVACIONES.

De acuerdo a lo descrito en los incisos anteriores, se proce
di6o a efectuar el ajuste del modelo del reactor a las condi-
ciones reales de operaciéon de una planta. Los parametros fi
nales que describen el modelo del reactor y que dieron el me

jor ajuste para los meses analizados fueron los siguientes:



5.5.1.

REIALIBRAdON

DEL

MODELO.

En la tabla 5.1 se presentan los valores finales de todos y

cada uno de los parametros

del reactor (por completez,

sufrieron los parametros,

Bhatia
parte).
con res
a) Se

pla

(Bhatia et al,

Creemos importante

1989)

que describen el funcionamiento
se presenta la "evoluciéon"” que
desde los proporcionados por
hasta los usados en esta UuGltima

aclarar los siguientes hechos

pecto a los catalizadores.

desconoce el tipo de catalizador que se us6 en la

nta reportada por

b) Los datos de disefio de

catalizador

c) Los datos de operacion

lizador
y que
jar

Bhatia. (Bhatia et al, 1989)

la planta corresponden al uso del

Octafmmg EA fabricado por Engelhard.

de la planta corresponden al cata

Octafmm g 0750, fabricado también por Engelhard

supuestamente es mas "selectivo" y que puede mane-

altas concentraciones de etilbenceno en la carga.
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Tal>la 6.1 Parametros de Arrhenius (kn)i Selectividis y
Constantes de Adsorcidn.

DATOS ORIGINALES DATOS DE DISEFfO DATOS FINALES
(ko)l 2.49x10 3.11x10 3.11x10
(ko)-1 7.44x10 9.30x10 9.30x10
(ko) 2 3.56x10 (NOTA 1) 8.90x10 8.90x10
(ko)-2 7.55x10 (NOTA 1) 1.89x10 1.89x10
1
(ko) 3 3.06x10 1.53x10 6.12x10
1 1
(ko) 4 2.17x10 2.17x10 4.34x10
(ko) S 1.68x10 1.58x10 3.16x10
-3 -3

(ko) 6 5.15x10 3.61x10 3.61x10
kS’ 1.65x10 8.25x10 1.65x10
(ko) 7 1.25x10 7.76x10 4.67x10
(ko)-7 7.44x10 4.65x10 2.75x10
(ko) 8 1.78x10 1.47x10 1.34x10
(ko)-8 3.56x10 2.94x10 2.67x10
(ko) 9 5.50x10 3.00x10 1.82x10
(ko)-9 5.50x10 3.00x10 1.82x10

kiO 2.00x10 0.4 0.8
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Tal: Id & .1. Continuacion.

< 0.21 0.21 0.005

A 0.32 0.32 0.005

r 0.47 0.47 0.990

KP 1.2370 1.2370 1.2370

KM 1.3330 1.3330 1.7329

KO 0.4767 0.4767 0.4767
NOTA i: En el capitulo IV se discute ampliamente la razén

por la cual la relacién (ko)2/(ko)-2 fue alterada.

Al Ilevar a cabo una comparacién de los valores presentados
en la tabla 5.1 se pueden hacer algunas observaciones de los
factores preexponenciales modificados con respecto a los pre
sentados originalmente por Bhatia, (Bhatia et al, 1989).
a) Isomerizaciéon de los Xilenos.
En la primera reacci6on reversible que transforma el pa-
ra- en meta-xileno se tuvo que aumentar los factores pre
exponenciales (ko)l y (ko)-1 en un 25% al pasar del caso
original al caso de disefio y estos valores se mantuvie-
ron al cambiar al caso de operacion. Lo mismo sucedi6
para la reaccién de meta- a orto-xileno pero en este ca-
so la variacién fué de un 150%.
Lo anterior implica que el catalizador de disefio de la
planta y el que se usa actualmente en la operacién pre-

sentan la misma actividad para la interconversi6on entre
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c)

los tres xilenos.

Peacciones de Hidrogendlisis.

Al comparar los datos originales con los de disefio se >'b
serva que las constantes de velocidad tuvieron que ser
modificadas, ya que se estaba produciendo mucho tolueno
y metano que son subproductos indeseables.

En el primer ajuste que se hizo al modelo, la constante
de velocidad que involucra al para-xileno fue reducida a
la mitad mientras que las que involucran al orto- y al
meta-xileno fueron reducidas 10 y 100 veces, respectiva-
mente. Al realizar la recalibracién del modelo, se tu-
vieron que modificar nuevamente los valores de estas
constantes de velocidad reduciendo la del para- a la mi-
tad paro aumentando la del orto- y meta-xileno al doble.
Esto quiere decir que el nuevo catalizador destruye me-
nos para-xileno pero destruye mas de los otros dos xile-
nos.

Isomerizacion del Etilbenceno.

Para el caso en el que el etilbenceno se isomeriza a los
tres xilenos se llevé a cabo una reduccién del 30% en la
constante de velocidad para cada una de las tres reaccio
nes que producen los tres xilenos. En el caso de la re-
calibracién del modelo, en la simulacién de la operacién
de la planta, estas constantes ya no variaron pero, como
se observa, las selectividades en la produccion de los
xilenos fueron dréasticamente modificadas ya que la pro-

ducciéon de para- y orto-xileno se hizo casi cero y la
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sele-tividad haria el m*ta-xileno aumento di ast icaniente
de 0.4767 a 0.990.

Por otro lado. ~1 etilbenceno que se consume pdra produ-
cir tolueno y metano es una cantidad practicamente insiq
nificante, para los altimos dos casos (aproximadamente
400% mas lenta que el caso original).

Desproporcién de los Xilenos.

Primeramente se observa, con los datos originales, que
las tres reacciones reversibles de este grupo estan fuer
temente limitadas por el equilibrio quimico. Ahora bien
para el caso del para-xileno, en el primer ajuste la
constante de velocidad se redujo del orden de 20 veces,
para el orto-xileno 12 veces y para el meta-xileno 18 ve
ces. En la recalibraciéon final del modelo, las constan-
tes de velocidad se volvieron a reducir en un 33% para
el para- y meta-xileno, mientras que para el orto-xileno
se redujo en un 10%. Se observa que el catalizador ac-
tual destruye menos xilenos por desproporciéon que el ca-
talizador de disefio.

En el caso de la ultima reaccidn, que es la reconversion
de tolueno a orto- y para-xileno, la reaccion fue drasti
camente frenada con respecto a la referencia original ya
que debido a su exotermicidad se provocaban incrementos
muy grandes de temperatura (> 50°C) lo cual no se obser-
va en la planta real.

Por dGltimo, se debe mencionar que de los tres xilenos,

el ajuste del meta-xileno fue el mas complicado de lo-
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giar; de h<<h< en los resultados finales d-~ <I<itiposici'>i
de las corrientes de mayor interes en este estudio, el

meta-xilerK- es el que presenta la mayor desviacion.

Hasta este punto se puede concluir que el catalizador que ac
tualmente opera en la planta es mas selectivo hacia los xile
nos no porque forme mas de estos sino porque no los destruye
en las reacciones de desproporciéon y de hidrogenolisis.
Adicionalmente, la conversién de etilbenceno es selectiva,

casi en un 100%, hacia meta-xileno.

Finalmente, se observa en la tabla 5.1 que el valor de la
constante se incrementé de 1.333 a 1.7329 (incremento de
un 30%) . El significado fisico de este aumento se explica

en el hecho de que el meta-xileno es adsorbido mas fuertemen
te, con respecto a los otros dos casos, y por consiguiente
te es mas transformable a para- y orto-xileno, lo cual se
traduce a final de cuentas en una mayor selectivdad del cata

lizador bacia los productos de mayor valor.

5.5.2 AJUSTE A LOS DATOS DE PLANTA.

En las tablas 5.2, 5.3 y 5.4 correspondientes a los meses de
agosto, septiembre y octubre de 1990. se presentan los resul
tados obtenidos con el simulador HYSIM. con el mejor ajuste
logrado. Para los tres meses hubo necesidad de ajustar algy
nos de los datos proporcionados por el campo para lograr re-

producir las composiciones. Debe aclararse que para las co-



mentes liquidas la composicion reportada agrupa a todas
las parafmas com<> no aromaticos y los naftenos de fi y 8 car
bones los agrupa en una sola composicién, la cual arbitraria

mente se dividié en 50% de naftenos-6 y 50% d~ naftenos-8.

Los ajustes consistieron en lo siguiente:

a) Secci6on de reaccion.

Si se usaban los flujos de hidrégeno de repuesto reportado
por la planta, de ninguna forma era posible encontrar un jue
go de pardmetros del reactor que reprodujera las composicio-
nes del producto isomerizado ni la del hidrégeno de purga.
Bajo estas condiciones se modificé el valor del flujo del hi
drégeno de repuesto, segln se muestra en las tablas 5.2. 5.3
y 5.4 donde se observa que para el mes de agosto el hidrége-
no de repuesto se aumentdé en un 15.8%, para el mes de sep-
tiembre en un 18.7% y para el mes de octubre en un 33.6%.
(Tomando en cuenta las condiciones de operacién de la plan-
ta. donde las cargas son casi iguales, para los tres meses,
la variaciéon del hidrégeno de repuesto observada en el Glti-
mo mes es incongruente). Por otro lado, es factible pensar
gque una desviaciéon de 18% en un flujo de 2000 kg/h, compara-
do con los 256 000 kg/h de carga no es una diferencia signi-
ficativa

Bajo las condiciones mencionadas en el parrafo anterior, se
observa que el ajuste que se logra para las dos salidas de
la seccién de reacci6on (hidrégeno de purga y carga a la to-

rre) es aceptable, presentandose las siguientes desviaciones
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d- relativa importancia.

- Fimo d?l hidrogeno de pmga:
Para el m”s de agosto, la desviacidén es d<- un 10.6%, para
septiembre de un 9.1% y de un 16.4% para octubre.

- Cornuosicion del gas de purga
En estos analisis se observa consistentemente que el por—
centaje de hidrégeno calculado se encuentra un 4% abajo
del valor reportado, ocurriendo lo opuesto para el metano
que se encuentra un 4% arriba del reportado por el campo.
Es nuetra opinidén que estas diferencias no son signifi—
cativas .

- Composicion de la carga a la torre.
Para e?l caso de este analisis la unica diferencia observa
da es en el meta-xileno. existiendo para los tres meses a
nalizados, wuna diferencia del 3% entre el valor calculado

y el veportado (33.29% vs 36.41%, en promedio).

b) Seccidén de separacion de xilenos.

Para este caso, nuevamente sucedid que si se usaban los da—
tos reportados por el campo en cuanto a flujos (domo, fondo
y reflujo) no era posible reproducir las composiciones ob—
servadas en el campo, en particular se observéd que la pérdi
da de xilenos por el domo era muy alta. Como consecuencia
de lo anterior, se analizaron las dos alternativas para re—

producir las composiciones:
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b.i) AulfAljtv r~Afluisi doBK'.

b.2) Aumento del producto del fondo.

(Existe otra opcién que es la combinacién de las d<>s antena
res, pero no fue analizada).

Cuando se uso la opcion (b.l) para lograr el ajuste, resulto
que la cantidad de reflujo habia que aumentarla de

23 000 kg/h a mas de 60 000 kg/h, lo cual no es factible ya
que implicaria, en primer lugar, un error enorme en el ins-
trumento correspondiente y en segundo lugar una sobrecarga
en los condensadores del domo en la torre (200% mas del di-
sefio) y pensamos que tal sobrecarga no puede ser adsorbida.

Cuando se uso la opcion (b.2) para reproducir las composicio
nes, se tuvo que aumentar el producto del fondo en un 9.5%

en promedio, lo cual queda dentro del limites razonables pa-
ra errores en instrumentos. Bajo estas condiciones, el ajus
te logrado para las composiciones es bastante bueno, segun

se observa en las tablas 5.2, 5.3y 5.4
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Taua 5.3 DATOS DE OPERACION (SEPTIEMBRE 1990)

(composiciones en fraccion peso)
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a) ~Ifcij<r~ratina d~ entrada al r*a- tor

Esta variable es "facilmente" controlable debido a la exis-
tencia del horno H-I (Figura 5.1), el cual permite, dentro
de cierto rango, variar la temperatura de entrada al reac-
tor. Para el primer estudio que se hizo, los valores que se
le asignaron a esta variable fueron de 400*C a 460°C y para
el segundo fue de 395°C a 405®C el cual es un rango muy pe-
quefio pero que por conveniencia se trabajo asi, como se vera

mas adelante.

b) Hidrégeno de re&uesto del circuito.
Ya que para todo fin préactico no existe limitacién en la can
tidad de hidrégeno de repuesto que se puede alimentar al cir
cuito, se le asignaron los siguientes valores para el anali-
sis: 1750 kg/h, 2000 kg/h, 2250 kg/h y 2500 kg/h con la
composicion sefialada en la tabla 5.2.

(Esta variable sélo sera analizada en el primer caso).

c .- Recirculacién de ligeros del domo en la torre T-I como
carga. (Fig. 5.1)

En la operacién actual de la planta, parte del producto I17-
quido que sale del domo de la columna T-1 se recircula como
carga al circuito de isomerizaciéon. El propésito de tener
esta recnculacién se analiza mas adelante.

La carga ligquida total a la planta, bajo las condiciones ac-
tuales de operacién es de 278,421 kg/h de las cuales

00,000 kg/h son recirculacién de productos ligeros de le to-
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ri-f T-1 (béasicamente tolueno, benceno y produrt<>s naftemeos
df 6 y 8 carbones). Turnando en cuenta estos vaki”~s, en *1

primer estudio la recirculacion de ligeros se bajo a 30,000

kg/h y se elimino por completo. (Los enalisis de estas co-
rrientes se muestran en las tablas 6.3 a la 6.6). Por consi
guiente, en el segundo analisis con el "circuito de isoiren-
zacion" los valores de la recirculacién se variaron desde

25,000 kg/h hasta 9b,000 kg/h con incrementos de 10,000 kg/h
con el objeto de tener un rango amplio para el analisis.
De acuerdo a lo antes mencionado los valores asignados a las

variables analizadas fueron los que se encuentran en las

tablas 6.1 y 6.2,
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Tabla 6.1. Valores Asignados a las Variables Analizadas
en el naso I.
Temp.Entrada Hidrégeno Recircul. Carga al
al reactor de Repuesto domo T-I Circuito
(*C) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Punto 398 2,000 60,000 278,421
Base *
Temperaturas 400-460 - - -
Analizadas (30)
Hidrégeno - 1,750-2,500 - -
de Repuesto (250)
Recirculac. - - 60,000-0 278,421-
de Ligeros (-30.000) 218,421
(-30,000)

* Caso base correspondiente

al mes de agosto de 1990.
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Tabla 6.2. Valores Asignadas a las Variables Analizadas

en el Caso II.

Temp. Entrada Recirculacion Carga al
al reactor domo T-I . Circuito
(° Q) " (Kg/h) (Kg/h)
Punto 398 60,000 266,528
Base *
Temperaturas 395-405 - R
Analizadas (2.5)
Recirculacion - 25,000-95,000 231,528-
de Ligeros (10,000) 301,528
(10,000)

* Caso base correspondiente al mes de agosto de 1990.

6.3 EFECTO DE LAS VARIABLES DE OPERACION SOBRE LA

PRODUCCION DE PARA-XILENO.

Cualesquiera que sean las variables de operaci6én que se esco
jan para analizar, se deberd empezar por definir la forma en

que se va a estudiar su efecto sobre la produccién de para-

xileno .
6.3.1. Conversiéon v Selectividad
Para este propo6sito, en el Capitulo Il se definieron un par

de variables para medir el comportamiento de un sistema reac

cionante.

Estas variables son, para el caso particular que aqui se ana
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li::a, las siguientes:

muies iox+mx+c.tJ¢; s

Conversion: > = i -
moles(ox+mx+EBZ)e
J moles(px)s - moles(px)e
Selectividad: 7 =

moles(ox+mx+EBZ)e - moles(ox+mx+EBZ)s

El producto de estas dos variables representa la cantidad de
para-xileno formada por mol de reactivos alimentada.

En estas definiciones se ha considerado que el UGnico produc-
to valioso es el para-xileno y que las materias primas son

el orto-, el meta-xileno y el etilbenceno. Puede cuestionar
se la aparicion del orto-xileno como materia prima en lugar
de como producto valioso, tomando en cuenta que el precio de
venta del orto-xileno es mayor que el del etilbenceno y me-
ta-xileno. Sin embargo, como se verd mas adelante, el orto-
xileno siempre desaparece Y por ello que se le de el trata-

miento de materia prima.

6.3.2. PRODUCCION Y CONSUMO DE LOS ISOMEROS.

En esta parte lo que se analizard es la produccién del para-
xileno con base al consumo que se requiere de los demas is6-
meros presentes (orto-xileno, meta-xileno y etilbenceno) den

tro de los paradmetros seffalados en la tabla 6.2.

102



6.4, RESULTAD" ig

6.4.1. Casu |

Los resultados obtenidos para el caso | que involucra sola-
mente el modelo del reactor de isomerizacién, con los datos
mostradas en la tabla 6.1, se presentan en las tablas 6.3 a

6.6, para algunos casos y, en forma completa, en la figura

6.1.

Sobre estos resultados se pueden emitir algunos comentarios:
1. - Hidrégeno de Repuesto
En el rango analizado el hidrégeno de repuesto no afecta
en forma sensible, el comportamiento del sistema, ya que
segun se observa en la figura 6.1, las curvas correspon—
dientes a la variacion del hidrégeno estan demasiado

“"cerca".
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2 .- R—-circulaci<ii de Ligeros

A mayujTes temperaturas, la cantidad recu culada del domo
de la torre T-1 influye positivamente en la produccién
de para-xileno ya que segln se observa en la figura 6.1
si se trabaja a 460#C con cero de recirculaci™~n, el pro-
ducto conversi6on por selectividad ~s del oiden de 0.1168
con 30,000 kg/h de recirculacion el producto conversion
por selectividad sube a 0.1172 y con 60,000 kg/h de re-
circulaciéon el producto de conversion por selectividad

se incrementa hasta 0.1186, lo cual representa una ga-

nancia entre los extremos de 1.5%; es decir la produc-

ciéon de para-xileno se incrementaria en el porcentaje

sefialado.

Sin embargo, si bien es cierto que desde el punto de vis
ta del para-xileno es conveniente aumentar la recircula-
cion, resulta que esta acci6on tiene efectos negativos so
bre otros productos valiosos como se describe a continua

cion.
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Tabla 6.7 Resultados del nmrdélo &=l reactor c<>n y sin

recirculacion de ligeivs.

Condiciones H2= 1750 kg/h H2=1750 kg/h
de Recirc.=0 Recirc.=60,000Kqg/h
Operaci6n Temperatura=460°C Temperatura-460 C

conv. x sel.=0.1168 conv. x sel.=0.1181
Ganancia 6
Pérdida de
Producto
(TON/D)
Orto-xileno - 29.83 - 11.73
Meta-xileno - 976.19 - 962.55
Etilbencero - 106.35 - 107.09
Para-xileno 537.66 547.31
Tolueno 92.25 0.062
Benceno 1.75 18.00
Naftenos -6 4.63 40.00
Naftenos-8 183.00 193.51

En la tabla anterior se observa que al aumentar la recir
cu'facion se incrementé la produccién de para-xileno en
10 TON/D, consumiéndose IB TON/D menos de orto-xileno,
14 TON/D menos de meta-xileno y 1 TON/D méas de etilben-
ceno pero a costa de 92 TON/D menos de tolueno.

Tomando en cuenta que los productos valiosos son los an-
tes mencionados, existe una ganancia de 42 TON/D de xile
nos a <costa de 92 TON/D menos de tolueno. Dependiendo

de las condiciones que prevalezcan en el mercado (deman-
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da y inecuis) estas claran las bases de que operacién es
la mas conveniente desde el punto di- vista ecoiiomico.
Carga Fresca

Por altimo, y con el fin de analizar que pasaria si se
cargan al circuito 278, 421 kg/h de carga fresca, sin re
circulaciéon, se realizaron un par de corridas adiciona-
les con las condiciones sefialadas en la tabla 6.8 (con
cero de recirculacién de ligeros). Los resultados obte-
nidos muestran que el producto conversiéon por selectivi-
dad fue de 0.1166 , lo cual indica que la produccién de
para-xileno se incrementa proporcionalmente con la car-
ga.

Temperatura

Al variarse la temperatura en el rango analizado, se ob-
serva que el producto de conversién por selectividad va-
ria en el rango de 0.095 a 0.1175, valores que correspon
den a una conversion de 20% y una selectividad del 50%,
pudiéndose plantear la siguiente pregunta: ¢.que le pasa
al otro 50% de los productos convertidos?.

Como se observa en las tablas 6.3 a la 6.6 un buen por-
centaje (20%) se transforma a productos nafténicos de 6
y 8 carbones, los cuales tienen algin valor comercial en
la manufactura de gasolina y el otro 25% se transforma
en parafinas ligeras (pentano y mas ligeros) cuyo Gnico
valor comeicial pudiera ser como gas combustible (estos
productos, por irrelevantes al propoésito de esta tesis

no se incluyen en las tablas).

111



112



f...2. Caso Il (Figuras 6.2, 6.3, 1.4,)

.-E

n las condiciones actuales de operacion, se tiene una
produccién de para-xilen'~> de 18.6 TON/h con un consumo
de meta-xileno, orto-xileno y etilbenceno de 33.6 TOH/h.
Si se aumentara la recirculacion de ligeros hasta
83.350 kg/h y la temperatura a 403°C el consumo de iso6-
meros es el mismo pero la produccién de para-xileno au-
menta 0.4 TON/h lo que equivale a 10 TON/D aproximada-
mente, lo cual es una ventaja ya que anteriormente por
mucho que se aumentara la produccién de para-xileno se
consumia mas del doble de los otros isomeros y repercu-
tia negativamente en el aspecto economico.

Para obtener una ganancia de para-xileno de 10 TON/D, se
consume 10 TON/D mas de meta-xileno y 2 kg/h méas de etil
benceno, pero disminuye el consumo de orto-xileno en
10 TOF/D aproximadamente; resultando benéfico ya que co-
mo se ha visto anteriormente el orto-xileno es un produc
to muy valioso.

Todos estos resultados se observan en las figuras 6.3 vy
6.4.

Por otra parte, si se desea mantener la temperatura ac-
tual de operacién pero aumentando la recirculacién hasta
71,000 kg/h, la produccion de para-xileno aumentaria a
2.4 TON/D consumiéndose 10 TON/D menos de los deméas xi

lefios, lo que equivale a 3.4 TON/D menos de consumo de
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wAt a“xilene f 6*5 TON/E1l roanos *3 ort""-xilnv" y 12 kg/P
mas de etilbenceno, cor»* se ve en las figuras 6.2 a

6.4.
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25 35

FI10. 6.3.

25 35

FIG. 6.4.

45 55 65 75

Recirculacian de Ligeros,

CONSUMO DE META-yILERNO

45 55 65 75
Recirculacién de Ligeros,

CONSUMO DE ORTO-XILSNO
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6.4.2. 1 Comentarios

Si bien es cierto que la apiicabilidad, cono ayuda en la o0j.?
racion, de las figuras 6.2 a 6.4 es limitada ya que para ge
nerarlas se supuso que la composicion y flujo de la carga
fresca y la composicion de la recirculacion de ligeros del
domo de la T-I se tomaron constantes, si proporcionan infor-
macion de que clase de movimientos operativos habrian de rea
lizar en la planta para incrementar su rentabilidad.

Por otro liado, al mover las condiciones de operaciéon de la
planta de isomerizacién se mueven el resto de las plantas
que conforman el tren de produccién de aromaticos (capitulo
1), por lo que para cada movimiento que se hiciera en la
planta, con base a las gréaficas generadas, seria necesario
dejar que el tren de aromaticos se estabilice en un nuevo

punto y a partir de éste volver a generar otro juego de gréa-
ficas que permitiera predecir el siguiente movimiento que de
biera efectuarse.

El piocedimiento anteriormente descrito seria de gran valor

ya que ayudaria a "optimizar" todo el tren de aromaéaticos.
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tema reaccionante, orto-xileno, mA~ta-xileno y para-xi-
leno, (Apéndice 1), demostrandose que no es posible la
ocurrencia del minimo que se reporta en el articulo.
Por otro lado, el modelo de Bhatia predice incrementos
de temperatura a través del reactor de hasta 15°C, cuan
do en las plantas que se encuentran en operaci6n, inclu
so a nivel mundial, el incremento de temperatura no
excede los 10°C y en algunos casos los reactores de ope
racién son practicamente isotérmicos.

Por dltimo, un aspecto quimico que se ignoro por consple

to en el modelo original fue el de algunas reacciones

secundarias que bajo ciertas condiciones pueden provo-
car que el reactor destruya todas las materias primas

asi como los productos principales (xilenos y etilben-
ceno). Entre las reacciones que se ignoraron se pueden
mencionar las siguientes:

- Hidrogenacién de aroméaticos de seis y ocho carbones
para producir los compuestos nafténicos correspondien
tes. Esta reaccién consume una gran cantidad de hi-
drégeno .

- Rompimiento por hidrégeno (hidrogendélisis) de los naf
tefios formados para producir parafmas ligeras (meta-
no, etano, propano, etc) las cuales tienen una in-
fluencia directa sobre la operacién del reactor ya
que bajan la pureza del hidrégeno de recirculacién

(Figura 5.1).
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COHCLDSIOHES Y RECOHFPPACIOHES

Las conclusiones que se pueden obtener a partir del material
presentado en los capitulos previos, se pueden dividir en
tres categorias:

a) Con respecto al modelo cinético original presentado por
Bhatia et al (1989) .

b) Modificaciones a los pardmetros cinéticos para lograr re-
producir los datos de disefio de dos reactores que se ope-
ran en Petrédleos Mexicanos.

c) Resultados del andalisis de sensibilidad usando el reactor
Unicamente y tomando en cuenta todo el circuito de isome-

rizacion de la planta.

1. Modele Matematico del Reactor propuesto por Bhatia.

Como primer paso dado en el desarrollo de un modelo matema-
tico que reprodujera las condiciones de operacién actuales
de las plantas de Petréleos Mexicanos, se us6é el modelo de-
sarrollado por Bhatia, encontrandose las siguientes defi-
ciencias en su modelo,

a.- En primer lugar, el tipo de comportamiento que presen-
ta el reactor resulta bastante irreal ya que predice
que el meta-xileno exhibe un minimo en la composicién
sin que, con los resultados que presenta, se puede en-
contrar una justificacion a tal comportamiento. Por

otro lado, se realizé un andalisis simplificado del sis
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2. Modificacion ai Modelo Matematico y Aiuste de Parametros.

Tomando en cuenta las deficiencias del modelo de Bhatia. des
critas en el inciso anterior, el segundo paso que se di6 en
el desarrollo del nuevo modelo mateméatico fue el de incorpo-
rar las reacciones mencionadas en el punto 1.c; estas modi-
ficaciones fueron descritas en el capitulo IV. Usando como
base el modelo modificado se procedié de la siguiente forma:
a.- Se tomaron los datos de disefio de dos reactores de Pe-
tréoleos Mexicanos y se procedié a modificar los parame
tros cinéticos del modelo hasta reproducir los datos de
disefio, lo cual se alcanzdé exitosamente. (Ver capitulo
I1V). Adicionalmente, se encontré que los pardmetros ci
néticos de la reaccién de para-xileno a meta-xileno in-
volucran una constante de equilibrio diferente a la que
se calcula con datos termodmaéamicos (entalpias y entro-
pias de formaciéon y energia libre de la reaccion); al
cambiar la constante de equilibrio reportada por Bhatia
a la calculada, el ajuste de las composiciones fue mu-
cho mas sencillo.

b.- Una vez que se reprodujeron los resultados del disefio,
se procedié a reproducir datos de operacién de las plan
tas. En contraste con el ajuste logrado en el inciso
(a), para este nuevo ajuste no se dispuso de datos de
entrada y salida del reactor sino de entrada y salida
del circuito de isomerizacién asi como de los productos

de separaciéon de la columna T-I, en la cual, por el fon
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di> sé recuparan los xilenos, el etilbenceno y los aroma
ticus pesados que se forman en el reactor. De acuerdo
a lo descrito en el capitulo V, para llevar a cabo es-
te ajuste se usé como herramienta de apoyo el simula-
dor HYSIM.

Adicionalmente a la dificultad anterior existié otro as
pecto que provoco algunas dificultades para alcanzar el
ajuste final. Los problemas de ajuste en esta etapa
fueron provocados por el hecho de que los disefios de
los reactores correspondian a un tipo de catalizador vy,
actualmente, la planta opera en otro tipo de cataliza-
dor .

El cambio en el catalizador se vi6 reflejado en dos pun
tos basicos:

bi.- La constante de adsorcién del meta-xileno fue ma
yor para el nuevo catalizador, lo cual es benefi
co desde el punto de vista de potencialidad para
producir orto- y para-xileno.

b?.- El catalizador nuevo es mas selectivo hacia el
meta-xileno (99%) y no en la proporcion sefialada
en el trabajo de Bhatia.

Independientemente de los problemas anteriores, se logro6 re-
producir la operacién actual de uno de los reactores, segun

se describié en el inciso b.
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Ai;anNisis *1- Sensibilidad
Jna v*z que se completo Sotisfactoriametit* la fas*1l d*-1 ajus-
ta del modelo matematico a datos de planta, se procedié a e-
fectuar una analisis de sensibilidad del modelo bajo las si-

guientes bases:

3.a.- Analisis con el Modelo del Reactor.

En le figura 6.1, se presentaron los resultados del efecto
que tienen la temperatura de entrada al reactor, la cantidad
de hidrogeno de repuesto y la cantidad de recirculacién de

ligeros, a <carga fresca constante, sobre la produccion de

para-xilena, por mol de carga de reactivos (meta-xileno,
orto-xileno y etilbenceno). De acuerdo a los resultados
obtenidos desde el "punto de vista del reactor"”, la cantidad

de hidrégeno de repuesto no afecta la produccién de para-
xileno; la cantidad de recirculacion de ligeros no tiene
mucha influencia si la temperatura de entrada al reactor es
inferior a 430°C. pero a temperaturas mayores, mientras mas
ligeros se recirculan. mayor es la produccion de para-xile
no, aunque el costo para producirlo se incrementa debido al
mayor consumo de los otros dos xilenos y del etilbenceno.
3.b.- Analisis con el Circuito de Isomerizacion.

Ya que el analisis de sensibilidad sobre un solo equipo de
una planta cuando forma parte de un circuito, resulta bas-
tante irrelevar.te desde el punto de vista de operaci6on (des-
de un punto de vista tedrico pudiere revestir importancia),

se procedié a ampliar el andéalisis de sensibilidad, peio esto
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<>bre el rircuito de isomerizacioi .

Uno de los mayores beneficios qn~ reporta el aialisis de s~n
sibilidad de un proceso, en este cas<.> el circ-nto de is<>n>eri
zacion de xilenos, es el podei generar graficas con "politi-

cas de operacién; por ejemplo, para el caso que se analiza
en esta tesis, se generaron varias graficas con las que es

posible anticipar que clase de ajustes operacionales hay que
efectuar sobre las variables independientes, para incremen-
tar la produccién de para-xileno sin que se aumente el consu

mo neto de materias primas o bien como reducir el consumo de

éstas sin afectar la pxoduccion de para-xileno.

4. - Recomendaciones.

Para poder optimizar en realidad la produccion del para-xile
no e inclusive del orto-xileno, por ser éste un producto bas
tante valioso, se tendria que hacer un estudio detallado e
individual de cada planta que involucra la produccién de es
tos en el tren de produccién de aroméaticos ya que por muchas
variaciones que se le h-igan a los pardametros de operacion a-
nalizados en la planta de isomerizacién de xilenos, para ob-
tener una mayor produccién de para-xileno en este caso, el
estudio queda incompleto ya que de esta planta no depende
totalmente la obtencjon del mismo y lo que es benéfico para
esta planta no necesariamente lo es para otra, por lo que
se recomendaria hacer la simulacién de la planta de crista-

lizacion para entonces acoplar todos los resultados obt«ni-
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A P E « DI CE |

VARIACION DE LA COHCEHTRACIOH DE XII.LEMOS

EN EL REACTOR DE ISOMERIZACION

En el trabajo presentado por Bhatia (Bhatia et al,i989) vy
gque se uso como punto de partida para el desarrollo de esta
tesis, s™ reporta, en forma grafica, que la variaci6on del
meta-xileno a lo largo del reactor presenta un marumo el
cual ocurre, aproximadamente, al 60% de la cama catalitica.
Si bien es cierto que las figuras a las que se hace mencién
son bastante cualitativas, no deja de llamar la atencion el
comportamiento tan poco usual en ur sistema reaccionante di-
sefiado para producir para-xileno a partir de orto- y meta-xi
lefio.

En este apéndice se demuestra que para el sistema reaccionan

te isotérmico:

para-x meta-x orto-x

cualitativamente anélogo al empleado para modelar la produc-
cion de para-xileno, es imposible que ocurran minimos como
los mostrados en el trabajo de Bhatia.
Sean:

Xp * lip - Hp (A 1)

XD = ° —nD (A ¢)
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las rvnv-itidas ae para- y 01tr>—yj.|~r".., respectivaoen
te de (Al) y (A2); las moles d? durta-xilfin.> en cualquier nio

menté estaran dadas por:
nti = n* ~N. ~nF = n< + nn (A 3>

y por consiguiente el mufiere total d&= moles en el sistema
no cambia.
Usando las expresiones de velocidad de reacci6én para el pa-

ra- y orto-xileno dadas en la Ref. (Bhatia et al, 1989):

rc

n I(kl kp Pc - k_' K, PH) i

= OaP (kx Pc np - RM nti) 1 (A 4)
r.T 1+ &8 Kx PXx

y, anéalogamente

rc = (k.2 PO no _ k2 kk nr.) 1 <A
nT 1+ ~ KjP,

De estas dos expresiones, la variacién del numero de moles

de para- y orto-xileno a lo largo de la Cama catalitica esta

dada por:

dnD = - rp (A 6)
dw

dn0 = - ro0 (A7)
dw
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y sul'-tituyciii” (A 1; y (A 2) L (A 6) y (A7), s~ e-eitie;,

dx- =r, (A &")
"dvT-
dx- = 1iv (A 7%)
dw

y combinandolas en una sola expresién donde no aparezca la

masa del catalizador W, se obtiene que:

dx- = k: K- nt - k,: KM nM (A 8)
asu,™* k-2 Kgq nc - k: % uM

y al substituir las expresiones para nD, ncy nadadas por

(Al), (A 2) y (A 3) se obtiene:

dxp = -(kl Kp f k-x Kvj)kc - k ]JKmxc o kiKpnp - k~n,, (A 9)
dx0 t - k2KHXp - (k_2 Kc + k¢ KMx0 + k.2K o n ~

Esta ecuaciéon diferencial] no homogénea se puede transformar

en la siguiente ecuacion lineal homogénea:
du = A u + B v (A 10)
dv Du+ EvV

donde:
A = ( ki KP + k.j. Km) (A 11 .a)
B = k-i Km (A 11.b)
D = k2 Km (A U .c)
E = ( k-2 K¢+ kz Km ) (A 11.d)
« = Xp (A 12)
v » k0 -/& (A 13)
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y *< y /S son soluciun al sistema algébralo» -I- eruaoi< ii<s
A<+Bft + c =0 (A 14.al

D« fE/8 + F = 0 (A 14.b)

donde C y F estan dadas por:

C = k: KPnt - k-i Kh nt (A 15.a)
F = k-2 Ko n0O - k- Kt n (A 15.b)
Finalmente la ecuacién diferencial lineal homogénea (A1l0) se

puede transformar en una de variables separables definiendo:

wW=_u (A 16)
\Y

la cual al substituirse en (A 10) genera la ecuaci6n:

- dv =w + E/D dw (A 17)

\% w- + (E-A) w - B
D D

Ya que e] denominador de esta Ultima ecuacién es cuadrético,
las raices del mismo dependeran de las constantes A, B, D, y
E involucradas en la ecuacion. Para el caso particular que

se estd analizando los valores de las constantes son:

A=-0.1169 B=-0.0327 C=-0.00109
D--0 .1964 E=-0.0930 F=-0 .00090
“<=-0.0162 ~6=0.0245
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Obteniéndose como solucion de (A 17) la siguiente expresion:
o.iMU

J* - 0.4734 (w-0.4 734) (A 18)

v

w N o0.3317

donde ? es una constante de integracion.

Su&stituyendo en (A 18) todas las definiciones de las varia-

bles intermedias que permitieror la solucién de la ecuacién

diferencial original (A 8) y tomando en cuenta que a la en-

trada del reactor Xj.=X0=0, lo cual permite calcular el valor

de < , se obtiene la siguiente expresién que relaciona xp y

X0 y a partir de estas se puede calcular xm. usando (A 3) .
0.1*m

0.0336» x,-0m4734x0+0.0278 (XxD-0-4734x0+0.0278) (A 19)

x,jf0.3317xc10.3076

En la Tabla A.t se presentan los datos obtenidos de la figu
ra 3 de la Ref. (Bhatia et al, 1909), asi como los obtenidos
usando las ecuaciones (A 19), para obtenei la composicién
del orto-xileno, xo. y (A 3) para obtener la composicion del
meta-xileno, xm. (La base empleada para generar los valores
calculados de xo y xi» fue usando los valores obtenidos para
xp, y de aqui la coincidencia de estos valores). En la figu
ra A.l1, se presentan graficados los mismos resultados donde
se observa que la conversion calculada de meta-xileno, xih,

no presenta minimo alguno, como reporta Bhatia.
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Tal la A. 1,

Alt ura
del
Reactor

(m

Conversiéon 4*

f\ nvl"|o de Ehatia

xima

para
(xp)

0.0070

0.0090

0.0105

0.0110

0.0130

ion de

MODELO

meta
(xm)

-0.0150

-0.0210

-0.0225

-0.0200

-0.0120

para- ,

la ecuacién

Conversién

orto

(x0)

0.0070

0.0085

0.0090

0.0095

0.0100
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ort < y RI*Ma-xilen>>( usan<!'.

(Bhatia <t al ,1989) y la aprc_
(A 19) .
ECUACION (A 19)
Conversion
para meta ort>>
(xp) (xm) (x0)

0 0 0
0.0070 -0 .01525 0.00825
0.0090 -0 .02013 0.01113
0.0105 -0.02389 0.01339
0.0110 -0.02515 0.01415
0.0130 -0.03029 0.01729



F10.

A.l.

COMPARACION Dr RESULTADOS DEL MCDrLO
DE BHATIA Y LA ECUACION (A 19).
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A fici iia]mrit  a 1k5? calculas ant»*rnres s- i"™ itio #] ju<
dimiento drscnto pero usando K>s valares ajustados -je las
finstantes de velocidad de reaccion, correspondientes el -fi-
s«.fts de los reactores que se describen en el capitula (1V)

Para este caso, la ecuacién equivalente a la (A19) r~sult-"

ser |

0.ZIHQ

0.00*3184= X;--0.6074X0+0.00961 (xc-0 .4734>:0+0 .0278) (A20)
xp+1.2206x0+0.11890

De los resultados obtenidos en el ajuste al diserio de los
reactores se obtuvieron los valores de Kp, xo y XM 1os cua-

les se muestran en la tabla A.2, al igual que los calculados

con la ecuaciéon (A 20).



Tabla A .2.

Altura
del
Reactor

(- m)

Conversiéon de

el modelo
cion (A 20)
MODELO

Conversion

para meta

(xp) (xm)

0 0
0.00652 -0.01276
0,00821 -0.01422
0.00867 -0.01461
0.00878 -0.01477
0.00879 -0.01487

para-,

completo vy

orto
(x0)

0.0018

0.0004

-0.0001

-0.0002

-0.0003
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orty -

y meta-xileno, usando
la aproximaciéon de la ecua-
ECUACION (A 20)
Conversion
para meta orto
(xp) (xm) (x0)
0 0 0
.00652 -0.01464 0.00812
.00821 -0.01862 0.01041
.00867 -0.01972 0.01104
.00878 -0.01998 0.01120
.00879 -0.02000 0.01121
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Eot<*s mism s resultados se piese-ntan er la fTiyaa A. 2 doji<l<-

ST oi.&Fivaii 1<>s siguientes ll.chos:

a)

El modelo NO predice minimo alguno para la conversiéon del
meta-xileno asi com*> tampoco lo piedice la ecuacién (A20)
La ecuacion (A20) no'es capaz de reproducir el maximo que
exhibe el orto-xilen<> obtenido con el modelo. La apari-
ciobn de este maximo se justifica ya que al principio de
la recirculaciéon (entrada al reactor) el meta xileno es
capaz de transformar hacia orto- y para-xileno simultéa-
neamente hasta que alcanza el equilibrio quimico con el
orto-xileno (por encontrarse en mayor proporcién que el
para-xileno). Una vez que el orto-xileno alcanza su
méxima conversiéon y tomando en cuenta que el meta-xileno
sigue reaccionando hacia para-xileno. entonces el orto-
xileno se empieza a convertir a meta-xileno y éste a para
xileno, ademas de todas las reacciones secundarias no con
sideradas en la aproximaciéon que en este apéndice se hi-

Z0.



FIG. A.2. COMPARACION DE RESULTADOS DEL MODELO

MATE'ATICO Y LA ECUACION (A 20).

138



A PENDICE 11

ECUACIONES REPRESENTATIVAS DEL MODELO MATEMATICO

Las ecuaciones dt- velocidad de reaccién de los principales
componentes estan dadas por:

1) Isomerilacién de Xilenos

Ti = ITp = Kp Pp ~ K-~ K¢/ Pj™) L
1+ Kp Pp + Kig PN + Kj PY)

*7 4*0 " #2172 Ko PO " k2 Kk PM) L
(1+ KP Pp + PM + Ko Pc)

2) Hidrogendlisis

ri = *3 >3Pn* PF

r4 ~3 k4PHa Pr

(3]
1

T3 k5PH_ Pt
" t

3) Isomerizacion del Etilbenceno

ré = * M 4* pEBZ
r2 = b ga peez
rg « H 4fei  PEBZ

ro* 4 kbF PEB2
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W =0.21
N =0-32
f =0.47

4) Pesi>ioporcion de los xilerms

i
MM Hoe MkTP

rn - 5( k6P; - k-s ptik J
ri2 =~ E( k3PM - k-c, Px PIMt )

ri3 *1] s5( L.k13 PT)

ri, A5 (i- ki0 P1)

Las ecuaciones diferenciales que representan finalmente el

balance de materia son:
dn*p-x = eaf D2f b (-rx - r:+ r? - 2 r10 + ri14 ) (@)
dz 4

dn.mMjt = joLd>+. fib ( rx+rz - rE4rg- 2 rs5)
dz 4

dn o-x = Pb (- r,-ra+rE- 2ru + r:3)
dz 4
dn*H; = CarDb; fb (-r3-r4-r5) (@)
dz 4
an_l._ =jr.Bi/ f (r3+r, + r5+ 19+ r10+ rn + ri2 -
dz 4
2ri3- 2rl14)
dn = Ti Pb (r3+ r44 r5+ r9)
dz 4!
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Jii EEZ = Ti L~ Pb ( -rt - r- - i}

dz 41

dn T™™B = Tfb: Pb ( ric + i'n + r,-

di 47
dnlBz = _5Q): Pb ( r;
dz 4 1
i
dn H6 = b dn1Bz PH
dz dz 1

dniNne = Oe dn‘p-x PH

dz 1 dz
dn BZ = dn'BZ - dn N6
dz dz dz

dn p-x = dn*p-x - dn'NB
dz dz dz

dn"H; - dn'Hz - 3 dnNG

dz dz dz
dn C: H = % f 1_ dn'Ns

dz 1' 2 dz
dnC3 HE = f)s 1_ dn'NB

3z ] 2 dz

dn i-CMHin- ij g 1. dniN8s
dz | 4 dz

dn n-C4H10= fi 6 1_ dn'Ns
3z 1 2 dz

5+ rl4 )

- 3 dn'NB
dz

Pf

PH
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dn 1,3 #m'N8s Pr
4T i 10 <z

dn n-C-H<:= n t i_ dn*N6 Ph

3S~ " 5 dz -
dn?L8 = dn'H8 - ( dLi,g_—u»; i_dri(‘;sl—ig+_dn,, };CAH"j,__q_ﬂ_Qﬁ%vﬁ
dz az; dz dz dz dz

d>» H2 = dn"H2 - 2_ dn"NB
dz- dz 4 dz

La ecuacion que representa el balance de energia es:
7 *r<dc

di = 31Dt r b £ (- &Hr) ri. /7 (F.Cp)
dz

(@) Las ecuaciones diferenciales que del lado izquierdo
tienen el superindice C) y (") son, ecuaciones auxi—
liares, las ecuaciones finales no tienen indice alguno.

Los valores finales de las constantes de velocidad de

reaccion se encuentran en la tabla 5.1.
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