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Resumen

La fraccion de aroméaticos Cg en una refineria consiste principalmente de cuatro isdmeros i.e. orto-, meta-, para-
xileno y etilbenceno, siendo el para-xileno el isomero de mayor importancia industrial. Ya que la composicion de
equilibrio de para-xileno a la salida del reformador es sdlo de ~24 %, este isdmero es separado y la fraccion rica en
orto- y meta-xileno es isomerizada selectivamente. El sistema de reacciones es altamente complejo y paralelamente
a la isomerizacion de los xilenos, se llevan a cabo reacciones de hidrogendlisis, dismutacion, trans-alquilacién e
hidrodesintegracion. En el pasado se utilizaba un catalizador de Pt/SiO,-Al,O3 en el reactor industrial para este
proceso, sin embargo posteriormente se sustituy6 por un catalizador de Pt/Mordenita, debido a su mayor actividad
y selectividad.

En este trabajo se analizé el comportamiento catalitico (selectividad) de los catalizadores Pt/Mordenita y Pt/SiO,-
Al,O; en la hidroconversién de aromaticos Cg empleando un modelo matematico. Se utiliz6 un modelo pseudo-
heterogéneo para representar el comportamiento del reactor. EI modelo propuesto predice satisfactoriamente la
distribucién de productos y temperatura a la salida del reactor industrial. Los resultados del andlisis paramétrico
indicaron que la temperatura, presion y espacio velocidad son las variables que mas afectan el rendimiento de para-
xileno, mientras que para la pérdida de xilenos, la presion y el espacio velocidad fueron mas importantes que la
temperatura. Para incrementar el rendimiento de para-xileno y reducir la pérdida de xilenos se debe operar el
reactor en el siguiente intervalo de condiciones de operacién: temperatura de 377-427 °C, presion de 10-15 atm y
(WI/F,) de 5-10 kgc./kgmol/h.

Palabras clave: hidroconversion, aromaticos Cg, Pt/Mordenita, reactor catalitico, modelo matematico.
Abstract

The Cg aromatics fraction in a refinery consists mainly of four isomers i.e. ortho-, meta-, para-xylene and
ethylbenzene, being para-xylene the one with major industrial importance. Since the equilibrium amount of para-
xylene at the outlet of the catalytic reformer is only ~24 %, a separation of this isomer is performed, and the ortho-
and meta- rich fraction is selectively isomerized. The reaction system is highly complex and besides isomerization,
hydrogenolysis, disproportionation, trans-alkylation and hydrocracking might also occur during the reaction. In the
past, a Pt/silica-alumina catalyst was used in the industrial reactor for this process, however lately zeolitic catalysts
have gained importance due to their better activity and selectivity.

In this work, the catalytic behavior (selectivity) of Pt/Mordenita and Pt/SiO,-Al,O; commercial catalysts in the
hydroconversion of Cg aromatics was analyzed through a mathematical reaction model. A pseudo-heterogeneous
one-dimensional model was used to represent the behavior of the reactor. The proposed model represents well the
product distribution and outlet temperature of the industrial reactor. The results of the parametric sensitivity
analysis indicated that temperature, pressure and space velocity were the most influential variables for the yield of
para-xylene, while for the loss of xylenes, pressure and space velocity were more important than temperature.
Intermediate values of temperature (377-427 °C), pressure (10-15 atm) and W/F, (5-10 kg./kgmol/h) favored the
para-xylene yield and decreased the loss of xylenes.
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1. Introduccion

La isomerizacion de aromaticos Cg en fase
vapor es un proceso importante a nivel industrial,
éstos aromaticos son una mezcla de xilenos (orto-,
meta- y para-), y etilbenceno, los cuales se obtienen a
partir del proceso de reformacion catalitica de la
nafta del petréleo (Benazzi y col., 1994). De esta
mezcla se separan por cristalizacion a bajas
temperaturas los isomeros orto- y para-, mientras que
el residuo que contiene un alto porcentaje de meta-
xileno se isomeriza en un reactor catalitico de lecho
fijo, con el objeto de obtener un mayor porcentaje de
para-xileno.

Originalmente el proceso  “octafining”,
utilizaba un reactor de lecho fijo con catalizador de
platino soportado en silica-alimina Pt/SiO,-Al,O3
(Pitts y col., 1955). Sin embargo, debido a las
demandas de mercado, PEMEX opt6 por cambiar
este catalizador por uno de platino soportado en una
zeolita del tipo mordenita (Pt/MOR) para obtener un
mayor rendimiento de para-xileno (Gonzélez y col.,
1996). Esto debido a las ventajas que la mordenita
proporciona al proceso, gracias a su alta selectividad
isomerizacion/dismutacion (i/d) que favorece la
formacion de para-xileno (Demuth y col., 2004). Sin
embargo, la falta de informacion sobre el
comportamiento del reactor con este nuevo
catalizador (Pt/MOR) con respecto a las condiciones
de operacion, ha provocado una limitada produccion
de para-xileno. Esto debido, entre otros factores, a la
complejidad del sistema de reacciones que ocurren
en este proceso.

Por esta razon es necesario conocer el efecto
de las variables de operacion, sobre la actividad y
selectividad del proceso. Una forma conveniente de
realizar este estudio consiste en utilizar un modelo
matematico, que nos proporcione un medio de
conocer el comportamiento del reactor y del
catalizador bajo diferentes condiciones de operacion.
En estudios previos se ha empleado un modelo
pseudo-homogéneo para simular el comportamiento
de este reactor (Bhatia y col., 1989). Sin embargo,
debido a la complejidad de la cinética del proceso y a
los procesos de transporte en el interior de la
particula de catalizador, resulta necesario un modelo
matematico que incorpore tales efectos, con el objeto
de predecir de una forma mas realista el
comportamiento del reactor industrial (Froment y
Bischoff, 1990).

En este trabajo se presenta un analisis
comparativo del comportamiento del reactor
catalitico para la hidroconversién de arométicos Cg
sobre los catalizadores Pt/Mordenita y Pt/SiO,-
Al,Os, utilizando un modelo pseudo-heterogéneo
para el reactor, y un modelo de reaccion que
incorpora las principales reacciones que ocurren en
el proceso. Los resultados que predice el modelo se
comparan con datos del reactor industrial de la planta
de Cosoleacaque de PEMEX. Ademas se realiza un

andlisis de sensibilidad paramétrico con el modelo
propuesto, con el objeto de conocer la influencia de
las variables de operacién sobre el rendimiento de
para-xileno y la pérdida de xilenos, y de esta manera
encontrar las condiciones mas adecuadas para la
operacion del reactor industrial.

2. Metodologia

2.1 Caracteristicas importantes de los catalizadores
Pt/SiO-A1,0; y Pt/Mordenita

Los catalizadores considerados en este estudio
Pt/SiO,-Al,O; 'y  Pt/Mordenita son  ambos
catalizadores comerciales utilizados en el proceso
“Octafining”. El contenido de Pt para ambos
catalizadores es de aproximadamente 0.5% en peso
(Haag y Olson, 1974).

Para determinar las propiedades texturales de
estos catalizadores se utiliz6 el método de fisisorcion
de nitrégeno. Los experimentos de fisisorcion de N,
se realizaron en un equipo ASAP 2100 de
Micromeritics a una temperatura de 77 K.

Utilizando el modelo de BET se analizaron los
resultados de los experimentos de fisisorcion para el
catalizador Pt/SiO,-Al,03 con lo cual se estim6 una
area superficial de 260 m?/g para este catalizador. A
partir de los resultados de estos experimentos
también se encontré que este catalizador amorfo
presenta una distribucion monomodal de tamafio de
poro con un diametro promedio de 40 A.

En lo que respecta al catalizador Pt/Mordenita
los métodos tradicionales para estimar propiedades
texturales ya no son aplicables, de hecho el modelo
de BET generalmente aplica para solidos con
macroporos 0 mesoporos, sin embargo para solidos
como las zeolitas, que contienen microporos, este
modelo produce estimaciones imprecisas. No
obstante es bien conocido que la Mordenita es un
aluminosilicato  cristalino con un  esqueleto
estructural anionico rigido, con canales y cavidades
bien definidas. Las unidades de construccion de las
zeolitas son los tetraedros SiO; y AlO, unidos a
través de atomos de oxigeno. La mordenita es una
zeolita con una estructura de doble poro (Demuth y
col., 2004) es decir, tiene poros de ocho y doce
miembros, como se puede apreciar en la Fig. 1, en
donde las dimensiones se dan en A. Para la
conversion de los aromaticos Cg con el catalizador a
base de Pt/Mordenita, las cavidades en donde
ocurriran principalmente las reacciones de interés
son las de 12 miembros, ya que estas permiten el
acceso de los reactivos a su interior. De esta forma
para representar el tamafio de poro del catalizador
Pthordenita se tom6 un didmetro representativo de
7
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(@)

Fig. 1. (a) Estructura de las cavidades de la
Mordenita, (b) anillos de doce miembros, (c) anillos
de 8 miembros. Fuente: Database of zeolite
structures (http://lwww.iza-structure.org/databases/).

2.2 Modelo matematico para el reactor.

El modelo de reaccion utilizado en la
simulacidn se bas6 en la publicacion de Bhatia y col.
(1989) reportada para este proceso. Este modelo
consiste de las reacciones de isomerizacion de los
xilenos y del etilbenceno, asi como de las reacciones

laterales de hidrogenodlisis y dismutacion de los
xilenos.

Se realiz6 un ajuste de pardmetros con el
objeto de adaptar este modelo al nuevo catalizador
de Pt/MOR, basandose en datos del reactor
industrial. Debido a que los valores de energia de
activacion para las reacciones principales de los
xilenos son similares para ambos catalizadores
Pt/SiO,-Al,0; y Pt/MOR (Sreedharan y Bhatia,
1987), solo se realizo el ajuste de los factores pre-
exponenciales, con el objeto de reproducir la
distribucion de productos del reactor industrial con
una desviacion menor de 10%. El cambio maés
importante realizado a este modelo consistié en el
ajuste de los factores pre-exponenciales de las
reacciones de dismutacion de los xilenos, los cuales
se redujeron en un orden de magnitud. Esto es
consistente con las propiedades de la mordenita,
reportadas en otros estudios (Guisnet y col., 2000) la
cual presenta la llamada selectividad de forma del
estado de transicién, que restringe la formacion de
intermediarios de reaccién que dan origen a las
reacciones de dismutacion de los xilenos. EI modelo
cinético utilizado se presenta en la Tabla 1.

Para el reactor se utiliz6 un modelo
unidimensional pseudo-heterogéneo (Froment y
Bischoff, 1990) el cual incorpora los balances de
materia para 9 componentes, el balance de energia y
una ecuacion para tomar en cuenta la caida de
presion en el reactor.

. df; u
Balances de materia: E = -Zlvl.j Ty Q)

Tabla 1. Modelo cinético utilizado para el proceso de isomerizacion de xilenos en fase vapor sobre Pt/MOR.

No. Reaccion Expresion de rapidez Parametros cinéticos

ky A=249E5 Ea;=20.0

X——m-X 1 1
1 prdes=mn H=kP_ —kP . ASTAME5S Ea=228
ky A;=7.55E4 Eaz=17.4

—X——m-X 3 3
2 TR r,=kP_ —kP, . A=356E5 Ea=22.3
3 p—X+H2 ks s Tol + CH4 = kst_XPH A5:306E2 Ea5:20.0
4 0—X+H2 ks , TO[+CH4 r,= kGR)—xPH A5:217E2 Ea6:20.0
5  m-X+H,—“>Tol+CH, s =kP, P, A=T9E2  Ea=200

0.32(0 - X)
6 EB— 5 10.47(m— ) 5y =k,P,y A¢=1.65E4  Eag=20.0
0.21(p - X)

7 EB—*5CH, +Tol 1y = koPgp As=1.65E4 Eay=20.0
ko - 2 _ Ap=6.225E2 Ea;p=20.0

—X)—=> rg =kyoP, " — kP, P, 10 10
8 2(p X)(TTOI+TMB 8 = Ko l'po, 1l Lrup AL=3.72E3  Eay=22.8
_ k1p 5 r. =k Paix2 -k P, P, A»=8.9E2 Ea;,=17.4
g o-Xje=Tol+TMB o ™ Ha ST AL=178E3  Ean=22.3
g - 2 _ A;,=2.75E2 Ea;u=22.5

X —> 1o =ky P, " — ki Pp, P 14 14
10 2(m X)TTOZ+TMB 10 = K 15 Lror L Au=2.75E3 Ean=225

) 0.5(0-X) h=k,P,°
2Tol kg 11 161 701 _ _

11 )—>{0.5(p— ¥) A=1.0E2 Ea;s=5.0
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M

Balance de energia: Z—g = ﬂlZ(—AH,. )7 (2)

pi
i=1

dp, L-f-p,-u}

AP en el reactor: — Q- 3 (3)
P
Condiciones iniciales:.
¢=0,7=/;T=T,F =1, @)
L-4 -p,

donde: o, =L-4,-p,, B =

NC

Zf/ 'ij
=

Este sistema de ecuaciones diferenciales con
valores iniciales se resolvié utilizando el método de
Runge Kutta de cuarto orden. Como se puede
apreciar en las Ecs. (1) y (2), se utilizo el concepto
de rapidez de reaccion efectiva para tomar en cuenta
las resistencias externas e internas en el catalizador,
la cual fue definida como:

o =1,-1(C;,T,) (5)

donde ri(Cg. Ts) es una funcién que representa la
rapidez de reaccion intrinseca para la reaccion i y la
cual se evalla a condiciones locales de concentracion
y temperatura de la superficie del catalizador (Cg.

Ts).

Esto implica que fue necesario determinar las
condiciones de concentracion y temperatura en la
superficie del catalizador (Cs, Ts), asi como los
factores de efectividad para cada una de las
reacciones participantes (v;). Para esto se realizaron
los balances de materia y energia en el catalizador,
tomando en cuenta el transporte interfase a través de
las condiciones de frontera. De esta forma se
establecié el siguiente sistema de ecuaciones
diferenciales de segundo orden con valores de
frontera, el cual describe los perfiles de composicion
y temperatura dentro de la particula de catalizador,
asi como los gradientes en la interfase:

Balances de materia:

2 M
e AU YR
dX* X dxX )
Balance de energia:
dZT 2d4dr I
ax? xax Zl
Condiciones de frontera:

dT

dy.
X=0,~2=0""=0;
ax ax

1 Y.
X=1,Y + —L=
! Bim, dx

(6)

= )

(8)

donde:Xzi,&: : y V= : )
R

R, -km, R -h
Bim, = , Bih=——.
De;, .

La difusividad efectiva por componente (Ds;)
se estimo utilizando la difusividad molecular y la de

Knudsen, empleando los métodos tradicionales

reportados previamente (Smith, 1981). Los calculos
se realizaron secuencialmente por elementos
diferenciales de reactor. La solucion de las
ecuaciones para el solido (6-8) resulté ser un
problema que requiere de un gran ndmero de
calculos para este sistema de reaccién complejo. El
sistema consiste de 10 ecuaciones (9 componentes +
balance de energia) y se resolvié utilizando el
método de colocacion ortogonal, con 10 puntos de
colocacion interiores. La solucion de estas
ecuaciones proporciona los perfiles de concentracion
y temperatura dentro de la particula de catalizador,
los cuales se utilizaron para calcular sucesivamente
los factores de efectividad, para cada elemento
diferencial de reactor. Es importante enfatizar que
los factores de efectividad para cada una de las once
reacciones participantes (m;) fueron calculados
utilizando los perfiles de concentracion y
temperatura que se obtienen de resolver el sistema de
Ecs. (6-8). El calculo de los factores de efectividad
se realizd de forma numérica utilizando la siguiente
definicion (Froment y Bischoff, 1990), donde Vp se
refiere aI volumen de la particula de catalizador.
vl j (C.T)av, :

K r(C,.T) ©)
Los intervalos de condiciones de operacion
seleccionados para realizar las simulaciones del
reactor fueron los siguientes:

Temperatura: 277-450 °C

Presion: 5-20 atm

W/F,: 0-16 (kgc./kgmol/h)

Relacion molar H,/Hidrocarburo: 1-10

3. Resultados y discusion
3.1 Resultados de planta y predicciones del modelo

A continuacion se presenta un andlisis de los
datos de planta para el reactor de isomerizacion de
xilenos que opera con el catalizador nuevo de
mordenita (PtYMOR) y ademas se presentan
resultados de planta para el mismo reactor con el
catalizador original de Pt/SiO,-Al,Os a fin de resaltar
las diferencias en el comportamiento del proceso con
cada uno de los catalizadores. Las caracteristicas del
reactor y de los catalizadores considerados en este
estudio se presentan en la Tabla 2.

En la Tabla 3 se presentan los resultados del
reactor industrial para diferentes condiciones de
operacion. Se comparan los datos a la salida del
reactor con los resultados reportados por el
simulador. Las columnas 2-4 corresponden a la
operacion del reactor con el catalizador original de
Pt/SiO,-Al,03. Se puede apreciar que el modelo
reproduce con buena aproximacion la composicion
de los productos de mayor interés en el proceso
(xilenos 'y etilbenceno), asi como de los
subproductos que originan la pérdida de xilenos. A
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partir de estos datos podemos observar que con este
catalizador se presentaba una produccion de pesados
importante, la cual esta relacionada con el porcentaje
de trimetilbencenos (TMB) y que tiene su origen en
las reacciones laterales de dismutacion de los
xilenos, que originan la pérdida de xilenos.

Tabla 2. Caracteristicas del reactor y catalizador.

Reactor
Longitud del lecho catalitico 0.96 m
Diametro interno del reactor 3.0m

Densidad del lecho catalitico 850 Kgcat/m®

Catalizador

Pt/SiOz-AI203=
40 A
Pt/MOR=7 A
609.2 Kgcat/m®

Diametro de poro

Densidad de la particula de
catalizador

En la Tabla 3, columnas 5-10, se muestran los
datos de composicion para los componentes en la
corriente de entrada y salida del reactor industrial, asi
como los resultados obtenidos con el modelo
propuesto con el catalizador de Pt/MOR. De los
datos del reactor industrial podemos ver que con este
nuevo catalizador existe una baja produccion de
pesados (TMB), en comparacién con el catalizador
antiguo de Pt/SiO,Al,03. Se observa ademas, que las
predicciones dadas por el modelo para la
composicion de los xilenos, son aceptables con una
desviacion menor de 10%. Unicamente para el caso
del etilbenceno se tiene una menor aproximacion.

En la Fig. 2 se muestran perfiles de
composicion tipicos a diferentes posiciones axiales
del reactor. Se puede apreciar que tanto el isémero
para-xileno como el orto-xileno se producen a partir
de las reacciones de isomerizacion de meta-xileno y
etilbenceno, ya que la fraccion molar de estos
isdmeros disminuye a lo largo del reactor. También
se puede apreciar una escasa produccion de pesados,
con fracciones molares menores de 1% mol. La
concentracion de tolueno también disminuye a lo
largo de la trayectoria axial del reactor, lo cual es
originado por las reacciones de trans-alquilacion, que
contribuyen a la ganancia de xilenos.

En la Fig. 3 se muestran los perfiles de
composicion en el interior del catalizador sélido para
dos posiciones axiales dentro del reactor. Para una
posicion z/L=0.1, se observan gradientes de
concentracion importantes dentro del catalizador
para los isémeros C8, lo cual trae como consecuencia
factores de efectividad bajos en esta porcion del
reactor, por ejemplo, n;=0.4 y n,=0.6 para las
reacciones 1y 2 de la Tabla 1, respectivamente. Esto
se debe a las altas velocidades de reaccion en esta
zona, que favorecen un control del transporte interno.

Para la posicion z/L=0.9 se observan gradientes de
concentracion menos drasticos, lo cual habla de
resistencias internas menos importantes. Esto se debe
a que se tiene una composicién cercana al equilibrio
para los xilenos. A partir de los resultados mostrados
en la Fig. 3, se puede apreciar que el para-xileno y el
orto-xileno se producen en el interior del catalizador,
en tanto que el meta-xileno y el etilbenceno muestran
un comportamiento inverso, Yya que estos
componentes reaccionan en el interior de la particula
y tendran una mayor fraccion mol en la superficie del
catalizador.

En resumen, a partir de los resultados reportados
anteriormente a la salida del reactor industrial, y las
predicciones obtenidas con el modelo propuesto para
el catalizador de Pt/MOR, se puede apreciar que el
modelo reproduce de forma confiable la composicion
y temperatura de salida del reactor industrial. De tal
forma que este modelo puede emplearse para
estudiar el comportamiento del reactor industrial
bajo diferentes condiciones de operacidn, a fin de
encontrar condiciones mas favorables.

0.06
S 0.04 1
€
o
h=]
é 0.03 1 Etilbenceno
iC

para-xileno
orto-xileno

Tolueno Trime?benceno
v

0 T u u u T u F
01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
z/IL

Fig. 2. Perfiles de composicion a diferentes
posiciones axiales del reactor con el catalizador
Pt/MOR. Composicion de entrada (Kgmol/h): o-
xileno (4.79), m-xileno (52.74), p-xileno (9.59),
Tolueno (9.59), TMB (0.0), EB (28.77), H, (711.63),
CH,4 (28.77), Ligeros (113.17), T= 385.5 °C, P=13.1
atm.

3.2 Analisis de sensibilidad paramétrico

El analisis de sensibilidad paramétrico se realizd
con el objeto de encontrar el mejor intervalo de
condiciones de operacion del reactor industrial, para
mejorar la produccion de para-xileno y disminuir la
pérdida de xilenos. Al mismo tiempo se realiz6 una
comparacion con respecto al comportamiento del
reactor con el catalizador de Pt/SiO,-Al,O5
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Tabla 3. Condiciones de operacion y resultados de las simulaciones para el reactor industrial con los catalizadores
Pt/SiO,-Al,O; y Pt/Mordenita.

r/Rp

Pt/Si0,-A1,0; Pt/Mordenita Pt/Mordenita
Fraccion Entrada Salida Prediccion  Entrada Salida Prediccion  Entrada Salida Prediccion
mol reactor reactor modelo reactor reactor modelo reactor reactor modelo
industrial  industrial industrial  industrial industrial  industrial
o-Xileno 0.005 0.012 0.014 0.019 0.018 0.018 0.021 0.02 0.02
m-Xileno 0.055 0.041 0.041 0.045 0.038 0.037 0.052 0.042 0.042
p-Xileno 0.010 0.017 0.015 0.008 0.016 0.015 0.009 0.018 0.018
Tolueno 0.010 0.001 0.003 0.002 0.002 0.002 0.001 0.002 0.003
T™B 0.0 0.006 0.004 0 0.001 0.001 0 0.001 0.001
EB 0.030 0.017 0.007 0.018 0.015 0.012 0.023 0.02 0.013
H; 0.742 0.736 0.916 0.906 0.905 0.899 0.893 0.893 0.878
CH, 0.03 0.052 0.014 0 0 0.012 0 0 0.022
Ligeros 0.118 0.119 0.038 0.003 0.005 0.003 0.001 0.004 0.003
T(°C) 3855 396.4 389.8 4292 4332 438.6 43722 439.2 451.9
005 | (a) m-x 005 | (0 .

_0.04 0.04

2 5

E g

2 0.03 _,} 5 0.03

g g

(£ 0.02 X Z 002 p-x

——_\p\ 0-X ——
0.01 0-X 0.01 EB
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1

r/Rp

Fig. 3. Perfiles de composicién en el interior de la particula de catalizador a diferentes posiciones axiales del

reactor. (a) z/L=0.1, (b) z/L=0.9.

Las variables respuesta seleccionadas para
analizar el comportamiento del reactor para este
proceso fueron: i) la produccion de p-xileno
(Kgmoly/h) y ii) la pérdida de xilenos (%). La
primera variable fue seleccionada debido a que
nuestro producto principal es el p-xileno y se desea
obtener un alto rendimiento de este producto,
mientras que la segunda (pérdida de xilenos) se
seleccion6 como una medida de la selectividad, ya
que proporciona el porcentaje de los isémeros (orto,
meta, para) que se convirtié a productos no deseados
(tolueno, trimetilbencenos, ligeros, etc.).

El andlisis de sensibilidad paramétrico
realizado con el modelo propuesto permitié
determinar la zona de operacién mas favorable para
incrementar el rendimiento de p-xileno y reducir la
pérdida de xilenos. De este analisis se determind que
las variables de mayor impacto sobre el
comportamiento del reactor fueron: temperatura de
operacion, presion de operacion y tiempo de contacto
(W/F,). La relacion H,/HC no tiene un efecto muy
importante sobre la produccién de p-xileno o sobre la
pérdida de xilenos, sin embargo se debe de tomar en
cuenta que esta variable es de especial importancia
en la operacion del reactor, ya que se requiere una
relacion relativamente alta de H,/HC (6-8 mol/mol)
con el objeto de prolongar el tiempo de vida del
catalizador.

La temperatura de alimentaciéon al reactor
tiene un efecto importante sobre el proceso, ya que al
aumentar la temperatura se modifica la conversion de
equilibrio y al mismo tiempo se incrementan las
velocidades de reaccion para todas las reacciones,
tanto las de isomerizacion (deseadas) como las de
dismutacion e hidrogenolisis (no deseadas).

En la Fig. 4a se muestra la produccion de
para-xileno a diferentes temperaturas para el
catalizador de Pt/MOR, y se compara con el
catalizador de Pt/SiO,-Al,Os. Es de notarse que el
rendimiento de p-xileno es mayor con el catalizador
Pt/MOR a temperaturas mayores a los 327°C. Esto
indica que con el catalizador de Pt/MOR se puede
trabajar a mayores temperaturas, en un intervalo de
377-427°C, sin verse favorecidas las reacciones de
dismutacién, mientras que para el -catalizador
Pt/SiO,-Al,O3 la temperatura mayor a la que se debe
operar, para obtener un alto rendimiento de para-
xileno, esta en un intervalo de 367-397°C. En la Fig.
4b se observa que la pérdida de xilenos es menor con
el catalizador de Pt/MOR, en comparacién con el
catalizador de Pt/SiO,-Al,O3, de hecho se tiene una
ganancia de xilenos en todo el intervalo de
temperatura analizado. Esto se debe a que el nuevo
catalizador favorece las reacciones de isomerizacion
y no las de dismutacion que provocan la pérdida de
xilenos.
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Fig.4. Produccion de para-xileno (a) y pérdida de xilenos (b) como funcién de la temperatura de entrada al reactor.
Comparacion entre los catalizadores Pt/SiO,-Al,0; y Pt/MOR.

La presion de operacion del reactor afecta de
manera importante el proceso de isomerizacion de
xilenos, ya que al aumentar la presion se favorecen
las reacciones bimoleculares que producen la pérdida
de xilenos. Las reacciones unimoleculares, que son
las de isomerizacion (reacciones deseadas), no se ven
afectadas en gran medida por causa de la presion.
Como se muestra en la Fig. 5, con el catalizador
Pt/SiO,-Al,O3 al aumentar la presién de operacion
las reacciones bimoleculares se llevan a cabo con
mayor facilidad, lo cual provoca una mayor pérdida
de xilenos. Sin embargo con el catalizador Pt/MOR
se observa una menor dependencia con la presion de
operacion, sobre todo para las reacciones
bimoleculares, que por ser méas lentas permiten
obtener asi un mayor rendimiento de p-xileno (Fig.
5). Lo anterior debido a que el catalizador Pt/MOR,
por su estructura de poros, restringe la formacion de
los intermediarios de las reacciones bimoleculares,
aun con el aumento de presion. Estas reacciones
dificilmente se llevan a cabo en este catalizador, no
asi para el catalizador de Pt/SiO,-Al,O3 que tiene
poros grandes y permite que los intermediarios de
estas reacciones se formen y transporten dentro del
catalizador.
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Fig. 5. Produccion de para-xileno como funcion de la
presion de operacion del reactor. Comparacion entre
los catalizadores Pt/SiO,-Al,03 y PtYMOR.
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Fig. 6. Produccion de p-xileno como funcién del
tiempo de contacto en el reactor. Comparacion entre
los catalizadores Pt/SiO,-Al,O; y Pt/MOR.

En la Fig. 6 se muestra el rendimiento de p-
xileno a diferentes tiempos de contacto. Estas
simulaciones fueron realizadas para diferentes
longitudes del lecho catalitico, de modo que el
tiempo de contacto se vio modificado, pues el flujo
de alimentacion se mantuvo constante. El tiempo de
contacto (W/F,) es una variable que tiene gran
influencia en el proceso ya que con tiempos de
residencia grandes se favorecen las reacciones
laterales, y por otro lado con un tiempo de contacto
corto no se da tiempo suficiente para que las
reacciones de isomerizacién alcancen el equilibrio,
dando como resultado una menor produccién de p-
xileno. De no existir las reacciones laterales y
Unicamente las de isomerizacion de los xilenos se
podria seleccionar un tiempo de contacto apropiado
para lograr un porcentaje de p-xileno cercano a su
valor de equilibrio, sin verse disminuida su
produccion, debido a las reacciones laterales de
dismutacién. La presencia de estas reacciones
laterales origina una disminucion en la produccién de
para-xileno aun a tiempos de contacto intermedios.
Sin embargo, gracias a la selectividad de la
mordenita, que limita las reacciones laterales de
dismutacion de los xilenos, es posible trabajar con
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tiempos de contacto mayores, en comparacion con el
catalizador anterior, sin ser afectada en gran medida
la produccion de p-xileno.

Conclusiones

La ventaja del catalizador de Pt/MOR sobre el
de Pt/SiO,-Al,03 en el proceso de isomerizacion de
xilenos es una mayor selectividad hacia las
reacciones monomoleculares de isomerizacion de
manera que las reacciones de dismutacion son méas
lentas con este nuevo catalizador. Con el catalizador
Pt/MOR es posible operar el reactor en un intervalo
de temperatura de 377 a 427 °C sin favorecer a las
reacciones de dismutacion, dando como resultado
una menor pérdida de xilenos y un mayor
rendimiento de para-xileno. La presién de operacion
favorable para obtener un mayor rendimiento de
para-xileno y menor pérdida de xilenos con el
catalizador Pt/MOR es de 10 a 15 atm. Con este
catalizador no se tiene una influencia importante de
las reacciones bimoleculares a presiones altas, lo
cual permite obtener un mayor acercamiento al
equilibrio. El tiempo de contacto mas favorable para
operar el reactor esta en un intervalo de 5-10
(Kgea'kgmol/h), 1o cual proporciona el tiempo
suficiente para que las reacciones de isomerizacion
alcancen condiciones cercanas al equilibrio, logrando
asi obtener un alto rendimiento de para-xileno, sin
una pérdida de xilenos importante.
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Nomenclatura

A factor de frecuencia para la reaccion i, en

(kgmol/hr kg atm) para las reacciones de
primer orden y en (kgmol/hr kg, atm?) para
las reacciones de segundo orden

A &rea transversal del reactor (m?)

Bih :[Rph/kg]m]mero de Biot de calor para el

transporte interfase-intrafase.

Bim, =[Rk, /D, | nimero de Biot de masa para
el transporte interfase-intrafase.

Bz Benceno

C . capacidad calorifica del

(Kcal/Kgmol K)
C. concentracion del componente j en la

superficie externa del catalizador (kgmol/m?).
C,  =[P/R,T]concentracion total en

componente j,

(kgmol/m®)

D,

€

E

ai

N

rpi

difusividad efectiva para el componente j en el

catalizador, (m%hr)
energia de activacion para la reaccion i,
(Kcal/gmol).
etilbenceno.
didmetro equivalente de

catalizador, (m).
factor de friccion.
flujo molar del componente j, (kgmol/hr) o

(gmol/min).
flujo molar total
(kgmol/hr).
flujo molar del componente j a la entrada del

reactor, (kgmol/hr).

coeficiente de transferencia de calor en la
pelicula, (kcal/m? hr K).
hidrocarburo.
conductividad  térmica
catalizador,(kcal/hr m K).
constante de velocidad para la reaccién i, en
(kgmol/hr kgee atm) para las reacciones de
primer orden y en (kgmol/hr kg.. atm?) para
las reacciones de segundo orden.

coeficiente de transferencia de masa en la

la particula de

de entrada al reactor,

efectiva en el

pelicula para el componente ;.

longitud del lecho catalitico, (m).
ndmero de reacciones.

Mordenita.

meta-xileno.

orto-xileno.

presion parcial del componente j (atm).

presion total de entrada al reactor (atm).

para-xileno.

posicion radial en la particula de catalizador
(cm).

rapidez de reaccion intrinseca para la reaccion
i (kgmol/h Kgcar).

rapidez de reaccion efectiva o total para la
reaccion i (kgmol/h kgez).

constante universal de los gases.

radio equivalente de la

catalizador, (m).

temperatura (°C) o (K).

temperatura en la fase fluida, (°C).
temperatura de entrada al reactor, (°C).

la superficie externa del

particula de

temperatura en

catalizador (°C).

trimetilbencenos.

tolueno.

velocidad superficial del gas, (m/h).

volumen de la particula de catalizador (cm®).
peso de catalizador (Kgca)-
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WIF, tiempo de contacto en el reactor
(Kgea'kgmol/h).

X =[r/R,] posicion radial adimensional en la

particula de catalizador.

fraccion mol del componente j en la fase

fluida.

Y. fraccion mol del componente ; en el interior

del catalizador.
z posicion axial en el reactor (m).

otros simbolos

¢ coordenada axial adimensional en el reactor,
(z/L).

p, densidad del lecho catalitico, (Kgcat/m®).

p,  densidad del gas, (Kg/m®).

p, densidad de la particula de catalizador
(Kgead/m®).

—AH, calor de la reaccion i, (Kcal/Kgmol).

n,  factor de efectividad para la reaccion i.

v, coeficiente estequiométrico del componente ;

y
en la reaccion i.
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