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1. .RESUMEN

La investigacion motivo del presente trabajo forma parte del programa
que se viene desarrollando en el Departamento de Ingenieria Quimica de la
Universidad Complutense de Madrid sobre aplicaciones cataliticas de la

Zzeolita ZSM-5.

En esta memoria se informa de los resultados alcanzados al estudiar
la obtencidén selectiva de p—xileno a partir de tolueno y metanol, mediante

catalizadores de zeolita ZSM-5 modificados.

El p-xileno es un compuesto de gran importancia industrial ya que
constituye la materia prima de partida para la obtencidén de diferentes
compuestos vy polimeros wutilizados en la fabricaciéon de fibras vy
termoplasticos. En la actualidad la principal via de obtencion consiste en
su separacion de la mezcla de hidrocarburos resultante de la nafta, donde
el p-xileno constituye un 22% de los xilenos presentes en la misma, pro-
porcidén que corresponde al equillibrio termodinamico. Teniendo en cuenla
que los tres isdémeros del xileno y el etilbenceno, gue se encuentra pre-
sente en el efluente del reformado, poseen propiedades fisicas parecidas,
resulta dificil la obtencién de p-xileno con una pureza adecuada para la
mayoria de sus aplicacicnes lo que hace necesaric numercsas y complicadas

etapas de separacidn.

Esta situacién ha llevado, en los ultimos afios, a la busqueda de al
ternativas para la fabricacién selectiva del p-xileno, como su sintesis
por alquilacion de tolueno con metanol, habiéndose desarrolladoe varios
procesos basades en la utilizacién de zeolita Z2SM-5 como catalizador por
su mayor selectividad hacia la formacién de xilenos y en especial hacia la
formacidon de p-xileno, y mejor resistencla a la desaclivacién respecto a
los catalizadores convencionales de Friedel-Crafts, silice-alumina amorfa
u otros tipos de zeolita (13X, Y, etc). Estas propiedades se han relacio-
nado con la estructura y tamafio de poro de esta zeolita que, por su selec-

tividad de forma, permite controlar la distribucién de productos.

La modificacién de la zeolita ZSM-5 mediante diferentes agentes vy
tratamientos hace posible orientar la reaccién de alquilacién de tolueno

con metanol hacjia la formacién selectiva de p-xileno, disminuyendo apre-
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ciablemente las proporciones de los otros dos isdmeros presentes en el

producto de reaccidn.

Para ello, y teniendo en cuenta la experiencia existente en el Depar-
tamento de Ingenieria Quimica de la Facultad de Cienclias Quimicas de la
Universidad Complutense de Madrid sobre la sintesis de la zeolita ¥ZSM-5
{Costa y cel., 1987) y sobre sus aplicaciones como catalizador a diferen-
tes reacciones de conversién de hidrocarburos aromaticos (Serrano, 1990),
se consideré de interés estudiar la obtencién selectiva de p-xileno por
alquiiacién de tolueno con metanol mediante catalizadores de zeolita ZSM-5

modificados.

El programa de investigacidén planteade se centré, fundamentalmente,

en el estudio de los puntos que a continuacidn se relacionan:

— Disefio del catalizador base, estudiando su influencia sobre los pa-
rametros de reaccién y seleccicnando las caracteristicas mas ade-
cuadas de la zeolita Z25M-5: relacidén Si/Al, condiciones de activa-

cidén y de aglomeracidén.

- Disefio del catalizador modificado, estudiande la influencia de la
modificacién con diferentes agentes y tratamientos sobre las pro-
piedades cataliticas de la zeolita ZSM-5 y seleccicnando el grado
de modificacidn y las condiciones de operacidn optimas, a fin de
obtener un preoducto con maximo rendimiento en p-xileno y paraselec-

tividades superiores al 90%.

- Fstudio del mecanismo y de la cinética de la reaccidon de
alquiiacion de tolueno con metancl con el catalizador seleccionado,
asi como de la velocidad del proceso de desactivacion del mismo por

deposicion de coque.

Los experimentos se realizaron en una instalacién de flujo continueo a
presion atmosférica, constituida por un reactor de lecho fijo y provista
del instrumental adecuado para la medida y control de las distintas varia-

bles de operacidn.

Durante la seleccion del catalizador base se estudié la influencia de

la relacidn Si/Al de la zeolita ZSM-5, del mélodo y condiciones de activa-
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cién {intercambic iénico y calcinacion), asi como del método de aglomera-

cidn, seleccionindose los siguientes valores:

- Relacion Si/Al: 29
- Actlivacién:
* Intercambio idénico: HCl1l 1M, 25 °C
* Calcinacién: 600 *C, 6 h
- Aglomeraciodn:
* Aglomerante: 35% en peso de montmorillonita sédica

* Tamafio medio de particula: d = 0.75 mm
p

Para la seleccidn del agente modificador se estudio la influencia de
magnesio, fdésfore, silicio, fenantreno (como agente coquizante) y hexa-
fluoruro de silicio y amonio (como agente desaluminizante) sobre las pro-
piedades cataliticas y Acidas. Los resultados alcanzados pusieron de mani-
fiesto el incremento de las resistencias difusionales de los reaccionantes
y productos, asi como, la desactivacidén de los centros acidos superficia-
les ejercida por los diferentes agentes modificadores scbre el cataliza-

dor.

El mejor agente modificador resulté ser el magnesio, ya que permitio
alcanzar paraselectividades mas elevadas con un rendimientc xilenos acep-
table. Asimismo, fue el Unico agente modificador que permitidé alcanzar pa-
raselectividades del 100% por extrapolacién a cero del rendimiento de p-
xileno. A esto no sdlo contribuia el efecto de bloqueo o deposicidn sobre
los centros Acidos superficiales, sino el intercambio idénico que daba lu-
gar a una brusca reduccion de la acidez y a un aumentc del bloqueo de los

poros.

Seleccionado el magnesio como mejor agente modificador, su proporcidn
en el catalizador Jjunto con las condiciones de operacidn (temperatura,
tiempo espacial, razoén molar Tol/MeOH y fraccién molar de nitrdgeno en el
alimento) se optimd mediante dos disefios factoriales. Como funcion objeti-
vo se selecciond el rendimiento en p-xileno, con la condicién adicional de
que la paraselectividad fuera superior al 90%. Los resultados obtenidos
permitieron seleccionar como proporcidén de magnesio en el catalizador el

valor 1.09%.
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La ecuacion de velocidad de reaccidén de alquilacién de tolueno con
metanol se ha obtenido a partir de los experimentos realizados con la zeo-
lita ZSM-5 sin modificar a diferentes tiempos espaciales, varias razones
molares Tol/MeOH y diferentes valores de la fraccidén molar de nitrégeno en
el alimento, seleccionandose la correspondiente a un modelo potencial de
primer orden respecto a tolueno y metanocl. Asimismo, se determindé en este
estudio cinético la importancia de las reacciones secundarias si guientes:
descomposicién de metancl a hidrocarburos gaseosos, despropor- cién de

tolueno y desalquilacién de xileno.

En el estudio cinético del catalizador definitivo sin desactivacién,
se 1ncluyé la intfluencia de las etapas difusionales de reaccionantes vy
productos, considerando el esquema de reacclones deducido en el estudio
cinético del catalizador sin modificar mas la reaccidén de isomerizacidn de
Xilenos:

-~ Alqulilacién de tolueno con metanol:

T+ M——®p-X + A
- Descomposicion de metanol a hidrocarburos gaseosos:
2 M———m HG + A
- Desproporcidn de tolueno a benceno y xilenos:
2 Tg—=—2p + p-X
- Desalquilacidon de p-xileno:
p—X — =T + 1/2 HG
- Isomerizacidn de xilenos:
p-X e X g X
En este esquema se consideré que las cuatro primeras etapas tenian

lugar mayoritariamente en el interior de la estructura de la zeolita vy,

por tanto, estaban controladas por la difusién interna, mientras que la
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reaccioén de isomerizacion transcurre unicamente sobre la superficie exter-
na del catalizador. FEl modelo cinético propuesto permitié reproducir las
curvas de distribucién de tolueno, benceno y p-xileno experimentales con

un error relativo medio del 12%.

Por altimo, se investigd la cinética de desactivacidon del catalizador
definitivo, utilizando los resultados experimentales obtenidos a diferen-
tes temperaturas, tiempos espaciales, composiciones del alimento y tiempos
de operacion. Eslte estudio se realizé teniendo en cuenta un mecanismo pa-
ralelo en el gue el metanol era el precursor del coque y los efectos difu-
sionales en las reacciones del esquema que se desarrollan en el interior
de la estructura de 1la zeolita. La resolucidén del modelo permitid deducir
la existencia de una mayor velocidad de desctivacidédn para las reacciones
que se producian en el interior de la estructura que para aquellas que lo
hacian en el exterior, como consecuencia de 1la accién blogqueante de

moléculas de coque situadas en las cavidades de la zeolita.
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2. INTRODUCCION

La importancia industrial del p-xileno se debe fundamentalmente a que
constituye la materia prima para la obtencidén de diferentes compuestos y

polimeros utilizados en la fabricacién de fibras y termoplasticos.

Actualmente la principal via de obtencién de p-xilenc consiste en su
gseparacion de la mezcla de hidrocarburos resultante del reformado de la
nafta. El p-xileno constituye un 22% de los xilenos presentes en la misma,
proporcién que corresponde a la del equilibrio termodinamico. Teniendo en
cuenta que los {res isdmeros del xileno y el etilbenceno, que también se
encuentra presente en el efluente de las unidades de reformado, poseen
propiedades fisicas muy parecidas, resulta dificil la obtencién de p-
xilleno con una pureza elevada necesaria en la mayoria de las aplicaciones
citadas. Esta situacién ha llevado a la blsqueda de alternativas para la
fabricacidén selectiva de p-xileno, que eviten en gran manera las numerosas
y complicadas etapas de separacion, habiéndose desarrcllado varias de

el las basadas en la utilizacidon de la zeolita ZSM-5 como catalizador.

2.1. APLICACIONES INDUSTRIALES DE LOS XILENOS

En la tabla 2.1 se muestran las principales aplicaciones de los xile-
nos, asi como su distribucidén porcentual aproximada, Se aprecia que alre-
dedor del 33% de la produccion total de xilenos se utiliza en forma de
nezcla como aditivos de gasolinas para elevar el indice de octano {16%) vy
como disolvente (17%), si bien esta Ultima tiende a reducirse per razones
de toxicidad. El 67% restante se destina a aplicaciones individuales de

los tres isdmeros (Ransley, 1984}.

Entre estas altimas merecen destacarse las siguientes:

2.1.1. Aplicaciones del o-xileno.

El o-xileno se wutiliza practicamente en su totalidad para 1la

obtencion de anhidride ftalico, 1Util en la fabricacién de productes tan

diversos como: tintes, PVC, fenolftaleina, resinas alquidicas, etc.
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Tabla 2.1.

Distribucién porcentual de las aplicaciones de los xilenos

Aplicacién Porcentaje (%)
Mezcla con gasolina 16
Disolventes 17

Aplicaciones individuales:

o-Xileno 13
m~Xileno 1
p—Xileno 53

2.1.2. Aplicaciones del m—-xileno.

El isdémero meta es el menos utilizado de los tres istmeros. Es inter-
medio en la manufactura de acido isoftalico, isoftalonitrilo, m-
tolunitrilo y benzonitrilo, aunque estos dos Ultimos posean menor impor-
tancia. El isoftalonitrilo se utiliza principalmente en la fabricacidn de
fungicidas. El acido isoftalico es la base de resinas poliésteres insatu-

radas, muy resistentes al esfuerzo mecanico y a la corrosion.

2.1.3. Aplicaciones del p-xileno.

Comercialmente es el isdmero mds importante. Practicamente toda su
produccién se destina a la fabricacién de acido tereftalico (45% del to-
tal) y tereftalato de dimetilo (55% del total)(CREN, 1986}). Estos compues-
tos presentan un gran campo de aplicacidn en la manufactura de peliculas,
cintas magneéticas, electrénica, material deportive, pinturas, tintas,

adhesivos, entre otrosgs productos.

[.La pureza comercial requerida para cada uno de los isdmeros supera en

todos los casos el 96%.

Hasta la Segunda Guerra Mundial, la principal fuente de obtencion de

xillenos procedia del carbdén. Posteriormente, ésta fue sustituida por la
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corrtente efluente del reformado de fracciones petroliferas. A partir de
los anos sesenta el consumo de cada uno de los isdmeros se disparéd, hasta
que en los primeros ahos ochenta quedd frenado por el efecto negativo de
las sucesivas crisis del petrdleoc y por el aumento de precie sufride por
el p—xilenc como consecuencia de la existencla de una fuerte demanda del
mismo con una pureza superier a la habitual, para la gque no estaban prepa-
radas las plantas productoras (C&EN, 1986). En la tabla 2.2, se muestra la
evolucidén de la produccién de xilenos y p—xileno durante los ultimos quin-

ce afios en EE.UU.

Tabla 2.2
Evolucién del consumo de p-xileno y xilenos en EE.UU., durante el periodo

1976-89 en miles de t (Reisch, 1987, 1988, 1989, 1990)

Afio Xileno P-xileno
1976 2497 2161
1979 2678 2445
1982 2494 2123
1984 2784 1888
1985 2405 2116
1986 2514 2265
1987 2591 2333
1988 2482 2537
1989 2627 2487

En Espafia, sélo produce xilenos y p-xileno Cepsa en su planta de San
Roque (Cadiz) con capacidades de 140,000 y 34,000 tm/afio, respectivamente

(Collado, 1987), consumiéndose en su totalidad por el mercado interior.

2.2. OBTENCION DE P-XILENO A PARTIR DEL. REFORMADO DE NAFTAS

La separacién de los isomeros orto, meta y para es relativamente com-
plicada por la semejanza de sus propiedades fisicas. La dificultad crece
sl ademas se considera la presencia de etilbenceno, compuesto muy comin en
las corrientes efluentes del reformado. Su punto de ebullicién es 2.2 y

2.9 °C inferior a los del p-xileno y m-xileno, respectivamente, lo que no
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impide que industrialmente se realice su separacién empleandc columnas de

rectificacidon con mas de 300 platos en condiciones de reflujo elevado.

l.a proximidad de los puntos de ebullicién de m-xileno y p-xilenc (0.7
°C) hace impensable la wutilizacién de la destilacion fraccionada como

técnica de separacién de xilenos.

Hasta 1970 el p—-xlleno se obtenia por cristalizacién fraccionada a
ba ja temperatura. Dentro de los procesos utilizados industrialmente desta-
ca el proceso Chevron que proporcionaba p-xileno de pureza superior al 99%

(Ransley, 1984}.

Actualmente las técnicas de adsorcién continua de p-xileno en fase
liquida son las mAs empleadas debido a que se consigue una recuperacién
del mismo de 90-95% en cada etapa, frente al 60-70% obtenido por cristali-
zacidén fraccicnada, lo que ha permitido reducir el tamano de logs diferen-
tes equipos, especialmente el correspondiente a la unidad de

isomerizacidn.

Entre los diversos procesos desarrollados destaca el proceso Parex
que utiliza un lecho fijo de zeolita de elevada selectividad, intercambia-
da con Ba o K, que sdlo permite la entrada en sus poros del p-xileno, que
queda adsorbide en el interior de la particula de adsorbente (Broughton,
1977; Hydrocarbon Processing, 1979). El p-xileno se desorbe posteriormente
mediante tolueno o p-dietilbenceno, facilmente separables de Aaguel por

destilacidn.
2.2.1. Procesos de isomerizacion de xilenos

El objetivo de la lisomerizacion industrial de xilenos es5 la
conversién de la corriente C8 aromdtica procedente de la unidad de purifi-
cacion de p-xileno, empobrecida en este compuesto, en otra corriente en ia
gue la proporcién de los isdmeros corresponda a la del equilibrio termodi-

namico (24% para, 54% meta y 22% orto).

Cronclogicamente se han desarrollado dos tipos de procesos industria-

les que se diferencian en el tipo de catalizador utilizado.
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i) Procesos basados en catalizadores de silice-alliimina

Este proceso, practicamente en desuso, tiene como ventajas mas scobre-
salientes su simplicidad y el bajo coste del catalizador utilizado y como
principales inconvenientes la elevada desactivacién del catalizador y la
importancia de las reacciones secundarias, como la desproporcidén de xile-

nos, que afecta al 10% del total de xilenos alimentados al reactor.

ii} Procesos basados en catalizadores de zeolita ZSM-5

Con el desarrollo por la compafiia Mobil 0il de diversas aplicaciones
de la zeolita Z5M-5, aparecieron dos procesos de isomerizacidén de xilenos:
procesc MVPI, de isomerizacidén en fase vapor, y proceso MLPI, de isomeri-

zacidén a baja presién (Ransley, 1984).

lLos catalizadores de zeolita ZSM-5 han desplazado a los basados en
silice—alumina por sus mejores rendimientos: elevadas selectividad y acti-
vidad catalitica y gran estabilidad térmica. la elevada selectividad de
estos catalizadores inhibe reacciones secundarias de desaparicidén de xile-
nos, y favorece, por el contrario, la reaccidn de desproporcidén de etil-
benceno evitidndose de este modo su acumulacidén en las corrientes de reci-

clo (Chen y Degnan, 1988).

Desde el punto de vista mecanistico, también pueden establecerse di-
ferencias (Bhatia y Sreedharan, 1987). Se ha observade que en aquellos ca-
talizadores con un tamafioc de poro superior a 10 A, como es el caso de la

silice-aldmina, la isomerizacién tiene lugar mediante reacciones en serie:

p-xileno g———® m-xileno g _—— % o-xileno

en las que no hay posibilidad de Interconversién entre los isdmeros orto vy

para.

En catalizadores con menor tamafio de poro, como las zeolitas mordeni-
ta o ZSM-5, el proceso transcurre a través de una secuencia de reacciones

acopladas:
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m—xileno
o-xileno — _g—————# p—xileno

Estas diferencias condicionan la forma de los modelos cinéticos apli-

cados a cada caso.
2.3. OBTENCION DE XILENOS A PARTIR DE TOLUENO

La bajada que el precio del tolueno experimenté en la pasada década
respecto a productos como el benceno y el xileno fue un incentivo para el
desarrcllo de procesos como la desproporcion de tolueno o la alquilacidn

de tolueno con metanol, con produccién de xilenos (Chen y Degnan, 1988).

El mayor valor afadido de los productos obtenidos en la
desproporcion, benceno y xileno, frente a los obtenidos en la alquilacién
con metanol: xilenos y agua, asi como el coste adicional gque supone em-—
plear metanol en este Gltimo caso, justifican que hasta el presente sélo

gse haya implantado industrialmente el primero de estos procesos.
2.3.1. Alquilacidén de tolueno con metanol
La reaccidn de alquilacidén de tolueno con metanol

(CH)CH +CHOH ———(CH ) CH + HO
376 5 3 3726 4 2
transcurre segin un mecanismo de iones carbonio, con formacion de dos fa-
ses: una acucsa y olra organica. Los catalizadores utilizades en esta

reaccién, por tanto, son de caracter acido.

Los primeros catalizadores utilizados fueron de tipo Friedel vy
Crafts, en particular AICI3 y HCl como activador (Pitzer y Scott, 1943;
Schriescheim, 1961; Pines, 1981). Estas catalizadores presentaban serios
inconvenientes por su elevada corrosividad y poder contaminante, por lo
que fueron sustituldos por catalizadores de silice-alumina (Kieth y col.,

1972; Tabler y Johnson, 1972}. Sin embargo, la escasa selectividad de
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éstos y su rapida desactivacidn provocaron gque con la aparicién de los ca-

talizadores basados en zeolitas, entraran en desuso rapidamente.

l.os catalizadores de zeolita ofrecian una mayor actividad catalitica,
una mejor resistencia a la desactivacién, una selectividad superior hacia
la formacién de xilenos, y lo que era mas importante, mostraban una cierta

selectividad hacia la formacién del isémero p-xileno.

Dentro de las diferentes zeolitas: zeolita 13X, =zeolita Y, =zeolita
Fu-1, zeolita ZSM-5 y zeolita ZS5M-8 la mas utilizada en este proceso es la
Z8M-5 {Kaeding y cel., 1981a}. La modificacldn de esta zeolita permite ob-

tener selectividades hacia el isdmero para superiores al 90%.

2.3.2. Desproporc¢ion de tolueno

Las primeras aplicaciones Iindustriales utilizaban catalizadores de
silice-alumina, muy poco selectivos. Estos fueron sustituides por catali-
zadores basados en las zeolitas mordenita y ZSM-5 (Chen y Degnan, 1988).
De este modo se ha desarrollado un nuevo proceso industrial (Olson y Haag,
1984), que permite obtener selectividades hacia el p-xileno proximas al

80%, frente al 24% obtenido con catalizadores no selectivos.

En recientes Investigaclones sobre esta reaccion realizadas en nues-
tro Departamento se ha logrado preparar catalizadores de zeolita Z5M-5 mo-
dificada capaces de alcanzar paraselectividades superiores al 92% (Serra-

no, 1990).

La reaccion de alquilacién de tolueno con metano]l puede suponer una
me jora apreciable ya que permite conseguir rendimientos superiores, mante-
niendo en niveles similares la paraselectividad (Kaeding y col., 1984),
tal y como se muestra en la tabla 2.3, en la que se comparan resuitados de

laboratorio obtenidos con los dos procesos citados.
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Tabla 2.3
Comparacién de los resultados alcanzados en la reaccidén de desproporcion
de tolueno y alqullacién de tolueno con metanol, utilizando un catalizador

de zeolita ZSM-5 modificado con Mg (Kaeding y col., 1984).

Condiciones Desproporcioén Algquilacién
Temperatura, °C 550 600
Presién atmosférica atmosférica
Razén meolar Tolueno/MecH - 2
Conversidn de telueno (%) 5 29

Composicidon relativa (%):

p-xileno 88 86
m-xileno 10 10
o-xileno 2 4

2.4. ZEOLITA TIPO ZSM-5
2.4.1. Estructura

La zeolita ZSM-5, perteneciente al grupo pentasil, es un aluminosili-
cato sintético (Argauer y Landolt, 1972), cuya unidad estructural contiene
doce unidades fundamentales (SiO4 o] AlOd) enlazadas a través de los
oxigenos, tal y como se muestra en la figura 2.1.a. Estas unidades se unen
por las aristas, formande primero cadenas {(figura 2.1.b) y luego, mediante
una operacion de invergidn, planos estructurales (figura 2.1.c¢) que, a su

vez, se unen hasta formar la estructura tridimensicnal definitiva.

lLa zeolita ZSM-5 posee dos sistemas de canales que se cruzan: uno
recto, paralelo a la direccién (010), de seccidén eliptica ( 5.7 x 5.1 A) y
otro en zig-zag de seccién casi circular ( 5.4 x 5.6 A) que discurre en la
direccidon (001) (figura 2.1.d), aunque, tal y como muestra Csicsery
(1971), el diametro efectivo en sus aplicaciones cataliticas oscila entre

6.9 y 7.2 A.
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Figura 2.1. Estructura de la zeo
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FEi aluminio que forma parte de estas estructuras, por su caracter de
ion trivalente, origina un defecto de carga negativa gue tiene que ser
compensada por un catién con objeto de mantener la neutralidad eléctrica

(Gutiérrez Rios, 1978).

Desde el punto de vista de sus aplicaciones cataliticas, la zeolita
Z5M-5 pertenece al grupo de las zeolitas con tamafio de poro medio (infe-
rior a 6.3 A). La uniformidad de tamafio de poro y su estructura bien defi-
nida confieren a esta zeolita propiedades de tamiz molecular, permitiendec
la difusidén de aquellas moléculas de tamafio efectivo inferior a la seccién
de pasc del poro, 1lo que justifica su empleo como catalizador en procesos

petroquimicos, que precisan elevadas selectividades,

En la tabla 2.4 se recogen los diametros minimos de algunos hidrocar-

buros alquilaromaticos (Csicsery, 1970).

TABLA 2.4

Seccién minima de algunos hidrocarburos alquilaromaticos

Minima seccidn de
Hidrocarburos paso (A)

Beniceno
Tolueno
FEtilbenceno

o-Xileno

m-Xileno

c o 0 O o O

p-Xileno

—

1,2,3-trimetilbenceno

1,2, 4~trimetilbenceno

N e s e s
o

1,3,5-trimetilbenceno

2.4.2. Activacidén de la zeclita ZSM-5

La zeolita Z8SM-5, sintetizada en forma sdédica, NaZSM-5, carece
practicamente de actividad catalitica (Oblad, 1972), por lo que ha de so-
meterse a un proceso de activacidn que consta, generalmente, de tres eta-

pas:
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~ Tratamientos previos: térmico o quimico
- Intercambio idénico

~ Calcinacién

i) Tratamientos previos

Se eliminan, generalmente por calcinacién, los restos organicos pro-
cedentes del gel de sintesis e iones lnorgdnicos retenidos en la estructu-
ra de la zeolita. Esta etapa es especlalmente importante en aquellas zeo-
litas ZSM-5 sintetizadas en presencia de iones tetrapropilamonic (Chu y
Dwyer, 1982}, aunque también se considera necesaria cuando se utiliza eta-

nol como promotor.

ii}) Intercambjioc idénico

El tipo de catién que se introduce en la red cristalina posee gran
importancia, porque influye significativamente sobre la selectividad de la

reaccidén de alquilacidén de tolueno con metanol:

- Las zeolitas intercambiadas con icones alcalinos y alcalino-terreos
(Na, K, Cs, Rb) favorecen la alquilacién de cadenas carbonadas unidas al
nacleo aromatice (King y Garcés, 1986; Engelhardt y col., 1987; Davis y
Miekzarski, 1990). En el caso que nos ocupa, favorecerian la formacién de

etilbenceno.

- El1 intercambio i6nico con protones favorece la alquilacidén del

nucleo aromatico.

Atendiendo a estas diferencias, Giordano y col. (1987}, clasificaron
las zecolitas segun la electronegatividad de Sanderson del calidn incorpo-
rado a la red (Sint) determinada de acuerdo con el método propuesto por
Hocevar y Drzaj (1982). Estos autores proponen gue aquellas zeolitas in-
tercambiadas principalmente con cationes con un valor de Sint < 3.6 (alca-
linos y alcalino-terreos}, favorecen las reacciones de alguilacién latera-~
les del anille aromatico, mientras que aquellas zeclitas que presentaban
una Sint > 3.6 (zeolitas acidas), favorecen las reacciones de alquilacidén

sobre el anillo aromatico.
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De acuerdo con esto las reacciones de alquilacidén de la cadena late-
ral tienen lugar, principalmente, sobre centros de caracter basico; mien-
tras que las reacciones de alguilacitn del anillo aromatice tienen lugar

sobre centros dcidos tipo Briénsted.

LLos diferentes métodos de intercambio idénico de la zeolita de la for-
ma sodica a la proténica, se pueden clasificar en dos grandes grupos (Ra-

jadhyaksha y Anderson, 1980}:

a} Transformacién de la forma sédica en aménica y calcinacidon poste-

rior de ésta para obtener la forma proténica:
. Calcinacidn
NaZSM-5 + NH =" Na' + NH ZSM-5 ———= NH_ + HZSM-5
550°C

LLa eliminaciodn del catidén sodio se consigue por intercambio con diso-
luciones acuosas de ion amonigp, aportado por diferentes sales (NH4C1,
NH NO_ vy (NH4)?504, fundamentalmente). Es un método laborioso porque re-
guiere repetir varias veces la operacidn para alcanzar el intercambio to-

tal.

b) Transformacion directa de la forma soédica en la forma acida por
intercambic 16nico con acidos diluildos {(HCI, HNOS, etc. ). Algunos autores
(Védrine y Naccache, 1978; Choudary y Nayak, 1985) pensaban que este tra-
tamiento daba lugar a procesos de desaluminizacién de la red cristalina de
la Z5M-5, muy frecuente en zeclitas de baja relacién Si/Al (zeolitas A, X
e Y}. Von Ballmos (1981) mostré que sélo en condiciones muy severas (con-
centraciones de protones en el medio superiores a 1 M, temperaturas de
tratamiento proximas a 100 °C y elevados tiempos de contacto, del orden de
48 h) se podria presentar la desaluminizacidén de parte de la estructura de

la zeclita £Z5M-5.
iii) Calcinacidn de zeolita a temperatura elevada

Con este proceso se consigue un catalizador térmicamente estable. El
posible desarrollio de cambios en la composicidén quimica, estructurales,
etc, en un catalizador sometido a altas temperaturas obliga a realizar la

calcinacidén a una temperatura, como minimeo, igual a la mdxima temperatura
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de reaccién (Serrano, 1990).

2.4.3. Estructura acida de la zeolita ZSM-5

El intercambio del ién sodic de la zeolita ZSM-5 por un proténm, le
confiere actividad en aquellas reacciones cuyo mecanismo transcurre via

iones carbonio.

En general, la acidez de una zeolita estad relacionada con los atomos
de aluminio presentes en su red cristalina. Sin embargo, no todos los cen-
tros acidos de la zeolita poseen igual actividad, y por tanto, no todos
son capaces de catallzar una reaccién gquimica dada, sino solamente
aquéllos gue posean una fuerza suficiente para ello. lLa fuerza de un cen-
tro acide asociado a un atomo de Al de la red depende del entorno que le
rodea, admitiéndose que la carga positiva sobre un atomo de hidrégenc vy,
por tanto, su acidez, aumentan cuanto menor es el numerc de atomos de alu-
minio que se encuentran en sus proximidades, es decir, cuanto mayor es la
relacién Si/Al de la zeolita. (Barthomeuf y Beaumont, 1973; Senchenya y
col., 1986}). Se ha definido el coeficiente de efectividad de una zeolita
(ac), como una medida del grado de interaccion entre los Atomos de alumi-
nio de la red, de forma que si la relacion Si/Al es suficientemente eleva-
da, este parametro se aproxima a la unidad y se puede considerar gque todos

los centros acidos tienen la misma fuerza (Barthomeuf, 1987).

En el caso de la zeolita ZSM-5, y a diferencia de otros tipos de zeo-
lita, la concentracldn de atomos de aluminie es muy baja y se puede modi-
ficar en varios oOrdenes de magnitud simplemente por variacién de las con-
diciones de sintesis, sin necesidad de recurrir a técnicas de desalumini-
Zzacion. Seguan Barthomeuf (1987), en esta zeolila se puede congiderar que
el coeficiente de efectividad vale la unidad para relaciones Al/(Al+Si} <

0.095, equivalente a S1/A1 < 9.53.

El tratamiento de la zeclita a temperatura elevada provoca una deshi-
droxilacién de una parte de los centros acidos, originindose una estructu-

ra con atomos de silicio tricoordinades que actuan como centros de Lewis:
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La estequiometria de la reaccidén de deshidroxilacion y la menor aci-
dez de los centros generados explican la pérdida de actividad catalitica

que suelen experimentar las zeclitas en el transcurso de este proceso.

Otra diferencia importante entre los dos tipos de centros acidos men-
cionados es su dispesicién espacial, de modo que los centros Brénsted se
considera que estan situados en la parte exterior de la estructura, mien-
tras que los centros Lewis se localizan en el interior de la red cristali-
na, como Se representa esquematicamente en la figura 2.2. (Hashimoto y

col., 1988).

Centro
H Brinsted

Centro I
Lewis
O 0
NN 2N N
51 Al 5i 51 Al Si

AN VAN AN VAN AN /N

O 0 0 00 00 0 0 0O 0 0

=
O
O
C

Centroe
H Bronsted

Figura 2.2. Localizacion de los centros Brinsted y Lewis en la estructu-

ra de la zeclita.

Recientemente, varios autores han sefialado que la interaccidén entre
diferentes tipos de centros acidos de la zeolita ZSM-5 generan centros su-
peracidos con una elevada actividad especifica. Asi Meshram y col. (1986)

han observado que la relacidén entre la concentracién de centros acidos y
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la concentracién de atomos de aluminico es netamente inferior a la unidad.
Estos fendmencos se atribuyen a especies de aluminio situadas fuera de la
red cristalina, Al(OH]; y AL(OH)®, que interaccionan con los centros
acidos de Bronsted, originando un nuevo tipo de centros de acidez mas ele-
vada. Dado que los centros acidos fuertes, asociados a atomos de aluminio
de la red, estan situados en la zeolita ZSM-5 en las intersecciones de los
canales, se ha propuesto que la probabilidad de existencia de especies de
aluminio extrarred se incrementa notablemente para contenidos en aluminio

superiores a 4 atomos por celdilla unidad.

Estas especies de aluminio se generan habitualmente durante los
procesos de activacién de la zeolita (calcinacién, desaluminizaciodn...)
(Sendoda y Ono, 1988}.Estos autores observaron gque cuando se utilizaban
catalizadores obtenidos por calcinacidén de NH4~ZSM—5 a diferentes tem-
peraturas comprendidas en el intervale 300-700 °C, los tratadeos a 400 °C
y 580 °C mostraban una mayor actividad catalitica. El mdximo correspon-
diente a 400 °C se relaciona con la concentracién mas elevada de grupos
hidroxilo en el catalizador (centros Bronsted, originados por la elimi-
nacion de NH3 que conduce a HZSM-5). A temperaturas superiores esta con-
centracion se reduce, debido a la deshidroxilacidén de dichos centros,
que se transforman en centros Lewis, Asimismo, simultaneamente crece la
proporcion de atomes de aluminio extrarred. La interaccldn entre éstos y
los grupos hidroxilo restantes incrementa su fuerza acida, lo que justi-
fica el méaximo de actividad a 580 °C. A partir de 610 °C la cantidad de
grupos OH se reduce drasticamente, con la consiguiente pérdida de acti-

vidad catalitica,

2.5. METODOS DE DETERMINACION DE LA ACIDEZ SUPERFICIAL

El estudio y cuantificacién de la acidez superficial de los sélidos
utilizados como catalizadores y soportes ha sido objeto de una extensa in-
vestigacidén en las (ltimas cuatro décadas. En un principio, la acidez fue
considerada una propiedad de caracter iénice de los catalizadores, respon-
sable de su actividad para la transformacién de hidrocarburos. Hoy en dia
estd establecido gque la acidez juega un importante papel en todas las

reacciones organicas que ocurren sobre los catalizadores sélidos, a través
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de intermedios carbocatiénicos (Kijenski y Balker, 1989]).

Se han propuesto numerosos métodos para determinar la acidez de las
superficies sdélidas, basados en diferentes principios fisico—quimicos.
Ninguno de ellos puede considerarse universal, presentando cada uno carac-
teristicas individuales que les hacen mas apropiados para ciertos tipos de

determinacion.

Estos métodos pueden agruparse atendiendo a su fundamento fisico-

quimico del siguiente modo:

A, METODOS BASADOS EN LA ADSORCION DE BASES

A.1. Especirocopia IR de adsorcién-desorcién de piridina.
A.2. Desorcién de amoniacc a temperatura programada.
A.3. Valoracién calorimétrica.

A.4. Valoracidén potenciométrica.

B. METODOS BASADOS EN LA VALORACION CON BASES

B.1. Indicadores de Hammett.

B.2. Valoracién con indicadores.

C. METODOS BASADOS EN LA DETERMINACION DE GRUPQS OH

C.1. Métodos quimicos.
C.2. Espectroscopia IR, Rayos X, RMN.
C.3. Métodos quimico-espectroscépicos (IR, RMN).

D. METODOS BASADOS EN LA COMPARACION DE DATOS CINETICOS EN REACCIONES
PATRON

2.5.1. Metodos basados en la adsorcién de bases
Se utilizan frecuentemente para el estudio de la acidez superficial.

La adsorcién puede efectuarse en fase gas o liquida (en disolventes no

acuosos). Generalmente, las propiedades acidas se caracterizan a partir de
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la capacidad de adsorcién, o del calor de adsorcion.

Las bases mas utilizadas como adscobente son las aminas, tales como el
amoniaco, la piridina, o la n-butilamina, todas ellas de cardcter basico
débil y con un par de electrones libres situados sobre el nitrégeno, que

pueden interaccionar con protones y con centros aceptores de electrones.

i) Espectroscopia infrarroja

Este procedimiento consiste en saturar con piridina a temperatura am-
biente muestras del catalizador previamente desgasificadas (también puede
utilzarse amoniaco (Nunan y col., 1984)). Después de eliminar la piridina
adsorbida fisicamente mediante alto vacio a 150 °C, se callenta la muestra
en varios pasos para desorber progresivamente la piridina quimisorbida,
registrandose al final de cada uno de ellos el espectro IR y analizando la

intensidad de las bandas mas caracteristicas:

- 1540 em ', Piridina adsorbida sobre centros Brénsted.

- 1450 cm—l. Piridina coordinada a centros Lewis.

Esta técnica, una de las desarrolladas primeramente, se aplica exten-
samente en la actualidad a pesar de requerir una instalacion experimental

relativamente compleja.

ii)} Desorcion de amoniaco a temperatura programada

El método consiste en registrar por cromatografia de gases la desor-
ci6on de amoniaco de una muestra del catalizador previamente saturada del
mismo. El sdlido se coloca en un microrreactor y una vez desgasificado se
satura de amoniaco puro. Seguidamente se callenta a velocidad constante en
corriente de nitrogeno, siguiéndose la desorcidon de amoniaco mediante un
detector de conductividad térmica. Simultaneamente se determina por valo-
racién acido-base la cantidad total de amoniaco desorbide entre 298 y 823
K (Topsoce y col, 1981), obteniéndose tres picos que representan sucesiva-

mente la desorcidén de los centros débiles, medios y fuertes.

Este procedimiento también se utiliza ampliamente en catalisis pues
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proporciona valores semicuantitativos de la acidez. La instalacion utili-
zada es bastante sencilla y versatil, pero los resultados dependen en gran
manera de las velocidades de transferencia de caler y de materia en el mi-

crorreactor,
iii) Valoracion calorimétrica

Es un método que estudia la adsorcién de bases en solucién. Se basa
en la suposicidn de que la fuerza dcida se relaciona directamente con el

calor de adsorcién (o desorcién) de una base.

El procedimiento consiste (Badshi y Gavalas, 1976) en neutralizar los
centros acidos del catalizador con n-butilamina en un calorimetro isoter-
mo, midiendo el aumento de temperatura producido tras la adicidén de
pequefias cantlidades del reactivo al calorimetro. A partir de la variacién

de temperatura puede estimarse el calor desprendido durante el proceso.

Chessick y Zettlemoyer, (1958), propusieron un método para el calculo
de la distribucién de fuerza acida basandose en el aplicade por Drain vy
Morrison (1951} para el estudio de las propiedades termodinamicas de ad-
sorcion de argén sobre diversas superficies. Este método relaciona la
fuerza acida con el calor de adsorcién desprendido, de forma gque la
funcion de distribucidén de los distintos tipos de centros viene expresada

por la inversa de la pendiente de la curva AHd— N:

dN = g(AHd)
d(AHd)

Este método proporciona valores cuantitatives de la acidez y de la
distribucién de fuerza acida aceptables, aunque puede estar sujeto a gran-
des errores experimentales. Hay gue considerar la posibilidad de una ad-
sorcién irreversible de n-butilamina en los poros de las zeolitas de pe-
quefio tamafio de poro y que podria llegar a bloquear el sistema de canales

de la zeolita.
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iv) Valoracion polenciométrica.

Fste método puede considerarse una variante del método de valoracion
calorimétrica con n-butilamina. En este caso se registra la variacion de
potencial de electrodo cuando se valora un catalizador acido con dicha ba-

se.

El procedimiento consiste en suspender la zeolita acida en un disol-
vente apolar e ir registrando en un pH-metro las variaciones de potencial
(E) producidas al ir afadiendo cantidades diferenciales de una disolucidn
de n-butilamina en el mismo disolvente. El punto final de la valoracidn se
obtiene al alcanzarse el potencial de electrodo correspondiente al disol-

vente puro.

[La interpretacidn de los resultados obtenidos, se basa cn el mélodo
propuesto por {id y Pechi, (1985}. FEl potencial de electrodo inicial indi-
ca la maxima fuerza acida de los centros superficiales; la cantidad de ba-
se utilizada en la valoracidén N (meq. base/g sélido) indica el nimcero to-
tal de centros acidos valorados. Concciendo el area especifica del sdlido,

se puede calcular la densidad de centros acidos.

Para obtener la distribucién de fuerza acida en los centros activos
del catalizador, el método potenciométrico se apoya en el método de vaio-
racién calorimétrica aplicado por Chessick y Zetttemoyer, {1958), asimi-
lande la curva potenciométrica obtenida en la valoracién a la curva dife-
rencial calerimélrica de adsorcion de n-butilamina en catalizadores

solidos (figura 2.3}

F©1 métedo proporciona una medida semicuantitativa del! numero de cen-
tros acidos fuertes y débiles, que podrian relacionarse con los conbros
Bronsted y lewis. Presenta una clara ventaja sobre los restantes métodos
por la sencillez del equipo experimental utilizado. Su mayor inconveniente
es que no permite evaluar la fuerza acida a las Llemperaturas reales de

reaccion, a las que la distribucién de centros acidos puede ser diferente.
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Figura 2.3. Comparacién entre la curva diferencial calorimétrica de ad-
soreion de n-butilamina (a) y la curva potenciométrica de

distribucién de fuerza acida (h).
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2.5.2. Metodos basados en la valoracién con bases

F1 fundamento de estos métodos consiste en registrar las variaciones
en la acidez del catalizador cuando sus centros acidos son envenenados con

una base.

i) Método de los indicadores de Hammett

El método de los indicadores de Hammett fue introducido por Tamele
(1950) vy desarroliado posteriormente por Benesi (1957} para la medida de
la acidez de catalizadores no coloreados. Consiste en envenenar los cen-
tros acidos del catalizador, previamente desgasificado, con una base como
el amoniaco o la 2,6-dimetilpiridina. A continuacidén se elimina la base
adsorbida fisicamente y se mantlene el catalizador en suspensién en una

disolucién de un indicador de Hammett en un disclvenie apolar,

l.a concentracion del indicador de Hammett utiiizado se analiza por
espectroscopia ultravioleta a la longitud de onda adecuada para el misnmo.
Parliendo de distintas concentraciones iniciales de cada indicador se¢ ob-
tiene la isoterma de qulmisorcién correspondiente al mismo. lLa diferencia
entre la cantidad adsorbida en el catalizador libre y en la muestra enve-
nenada con amoniaco proporciona !a cantidad total de cenlros acldos, mien-
tras que la diferencla entre aguélla y en la muestra envenenada con 2, 6-
dimetilpiridina, conduce a la cantidad de centros Bronsted, pues esta ba-

se, por impedimenlo estérico, es incapaz de envenenar Jos cenlros Lewis.

Este métode o3 de gran complejidad experimenial y lento en su ejecu-
cion, v ademas requiere un complicado lratamiento matematico en su inte-
pretacidén. Otra limitacion muy importante es el clevado diametro molecular
de los indlcadores, qgue impide su difusion dentro de los poros de la zeo-

lita.
ii) Método de valoracion con aminas
En este método se valora la acidez del catalizador con una base como

la n-butilamina en un disolvente apolar observando el viraje de color del

indicador. Este procedimiento proporciona la acider total del catalizador
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superior al pK del indicadoer y se lleva a cabo afladiendo porciones all-
a
cuotas de base con distintos indicadores de diferente valor de pK1 (Bla-

nes, 1985]).

Los resultados obtenidos con este método son poco fiables pues se es-
tablece una competencia enltre la adsorcidén de la base y del indicador, lo

que imposibilita la obtencién de una medida verdadera.
2.5.3. Metodos basados en la determinacion de grupos OH

Los grupos OH distribuidos en la superficie de un catalizador cons-
tituyen los centros acidos de Bronsted y son los responsables de sus pro-
piedades cataliticas. La determinacién de estos grupos hidreoxilo superfi-
clales constituye virtualmente el Unico procedimiento para discernit entre
los centros acidos de Brinsted y Lewis. Son métodos muy filables y de gran
exactitud, aunque aun no han sido aplicados cn catalisis, encontrando su
mayor campo de apliicacién en estudios estructurales y de cristalinidad de

los tamices moleculares.
i) Métodos quimicos

Fsencialmenle consisten en la reaccidn con algun reactivo facilmente
identificable o en la valoracidén con agentes estandar. Fntre algunos o jem-
plos pueden citarse la reaccion con cloruro de tionilo, vapores de potasio

o la valoraciom con el reactive de Karl-Fischer.
1i} Mélodos especlroscépicos

En este apartado pueden inciuirse tanto los mélodos  espectroscopi-
cos como los quimico-espectroscoépicos. lLos piimeros registran una sefial
producida por la presencia de los grupos OH, mientras que los segundos lo
hacen a partir de los complejos producidos al modificar la muestra con di-

versos compuestos

Los métodos espectroscdpicos de mayor difusidén son el infrarrojo, los
rayos X y la resonancla magnética nuclear. Son especialmente indicados pa-

ra estudics estructurales de los cristales de zeclita. Fn consecusncia su
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mayor campo de aplicacién se encuentra en la guimica inorganica, aunque en
catalisis sus resultados serian .enormemente tiles, si bien una investiga-
cién de estas caracteristicas supone una compleja instalacidén experimental

y un extenso analisis matematico de los resultados.
2.5.4. Metodos basados en la velocidad de reacciones patrédn

En ciertos casos la actividad de un catalizador en una reaccion
patrén puede relacionarse directamente con el nimero y distribucidén de los
centros acidos sobre su superficie. Asimismo existen ciertas reacciones
proporcionan informacién sobre la influencia de factores no quimicos, ta-

les como las limitaciones difusionales.

Las reacciones mas utilizadas son la lisomerizacién de alquenos, la
deshidratacién de alcoholes y el craqueo de hidrocarburos alilaromali-

cOos,

Estos métodos son muy especificos y no son capaces de determinar se-
paradamente el numeroc y la fuerza de los distintos centros, sino solamente

una combinacion de ambos.

2.5.5. Aplicaciones cataliticas de la =zeolita ZSM-5. Selectividad de

forma

[La importancia de la zeolita ZSM-5 como catalizador se basa en varias

propiedades fundamentales como son:

~ Estructura cristalina y de poro bien detinida.

- Elevada estabilidad térmica,

- Capacidad de intercambilo idénico que permiie la introduccion de ca-
tiones con diferentes propiedades cataliticas y tamafio, capaces de
modificar el diametro de poro efectivo, favoreciendo de esie modo
la transformacion de reaccionantes y formacién de productos de me-
nor tamafio.

- Elevada superficie especifica, superior a 600 m2/g.

El concepto de selectividad de forma fue aplicado por primera vez en
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1960 por Weisz y Frilette (1960) a aquéllos catalizadores basados en zeo-
litas que presentan la mayor proporcién de centros actives en el interior
del sistema de canales y gque por la unifermidad de estos sdlo permiten la
difusion de aquellas moléculas de menor tamafio que la seccién de paso, fa-

voreciendo por este motivo, unas reacciones en detrimento de otras.

Se han descrito cuatro tipos de selectividad de forma (Csicsery,

1985, Ward, 1984):
- Selectividad hacia reactantes

Esta selectividad de forma se presenta cuando sdlo parte de las
moléculas del reactante pueden difundirse a través de los peros del cata-

lizador.
- Selectividad hacia productos

Este tipo de selectividad aparece cuando alguneo de los productos for-
mados dentro del sistema de poros es demasiado grande para poder difundir-
se haclia el exterior de la zeolita. Estas moléculas de gran tamaho o bien
son convertidas en moléculas mads pequefias, o bien blogquean los poros del
catalizador, desactivandolo. En el primer caso también se pueden convertir

en coque con la consiguiente pérdida de actividad del catalizador.

- Selectividad debida a la aparicion de esfados de transicion res-

tringidos

Fste tipe de selectividad de forma se caracteriza porque influye mas
en la etapa quimica del proceso que en ta eltapa difusional, impidiendo asi
la formacion de aguellas intermedios de reaccidn cop un tamafie superior al
poro de la zeolita e inhibiendo las reacciones que iranscurren a través de
ellas. Esta selectividad es la causante de que en zeolitas de tamafio de
poro pequefio no se deposite coque en el intericer del sistema de canales,

al no poder formarse los precursores del mismo,

En la figura 2.4 aparecen esquematizados los ires tipos de selectivi-

dad de forma hasta ahora descritos.
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~ Selectividad por conlrol del movimienlto molecular

Este tipo de selectividad se relaciona con la existencia de dos sis-
temas de poros de diferente tamafio en el interior del catalizador, situa-
cién que se presenta en la zeolita ZSM-5. Esto hace que las moléculas, se-
gun su tamafio, puedan acceder o salir por uno o por losg dos tipos de cana-
les. Asi ocurre, por ejemplo, con la alquilacién de tolueno con metanol
{Derouane y col., 1981}, en las que las moléculas de reactantes podrian
entrar a través de uno de los tipos de canales (metanol), saliendo los
productos por el otro (p~xileno) aumentando la velocidad de reaccién al

disminuir !la contradifusién molecular.

La medida de la selectividad de forma se realiza evaluando la veloci-
dad relativa de craqueo de 3-metilpentano respecto a la del n-hexano. Il
cociente entre dichas velocidades aumenta al disminuir el tamafio de los

poros de la zeoliia.
2.6. ALQUILACION DE TOLUENQ CON METANOL
2.6.1. Estudioc de la reaccion

La reaccidén de alquilacidn de tolueno con melanol transcurre a través
de carbocationes, siendo caltalizada, en consecuencia poer compuestos acideos

de tipo Briénsted (Datka y col., 1988).

Cuando los reactantes se encuentran en fase gas vy el catalizador es
un sélido, el mecanismo de reaccion es de tipo Rideal (Kaeding y coi.,

1981a; Fraenkel, 1990}):
k!
+ - ;
(?}I'%R + HCat(s) g——® HR + CH,3 Cat(s)
donde R = OH, CGHF
kll

CH3 Cat{s) + (CH3)C6HS[gJ — ((II[3)2C6H4(g) + HCat(sg)

El procesc global de formacién de xilenos puede transcurrir por das

mecanismos diferentes (Cavallaro y col., 1987):
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Figura 2.4. Tipos de selectividad de forma.
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~ Mecanismo en serie: (tiene lugar cuande la concentracion de metancol

es baja):

k k
CHCH + CHOH ———1—--0—(CH)CH + p—(CH_) CH P
3 6 5 3 326 3 2 6 4
k k
'_———E~——" =—{€H H—mf(cH +CtcH = p(CH It _ 3 -
L 3J2L'6n4 32 6 4 b 32 6 4

Kk
— 2 = (CH)CH + (CH)CH
3363 34 6 2

- Mecanismo paralelo: (aparece a elevadas concentraciones de metanol)

(Csicgery, 1969}

K
CHCH + CHOH —— ' o-(CH ) CH + p-(Cll_) C H
3 6 5 3 32 6 4 3 2 6 4

1,2,3-(CH ) C 0
m-(CH_ )} C H_ f(f‘H ) CH
/ / 2 6 4
1,3,5-(Cli ) CH e ((H ),cn
3 3 6 3 3

Ademas, de acuerdoe con Kaeding y col. (198lai, pueden darse varias

reacciones secundarias:

* Alquilacion de xilenos y trimetilbencencs con melanol:

- H o
(CH) CH + CHOH —2 a (CH_) C N
32 6 4 3 3 3 6 3

~HO
(CH ) CH + CHOH —-2% s (CH ) C 4
33 6 13 3 3 4 6 2
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* Desproporcién de tolueno con formacion de xileno y benceno:
0 e + ci
2 CH3L6H5 CsHe {CH3)2 N

* Desalquilacién de tolueno a benceno, (parece normalmente a elevadas

temperaturas)
CH3C6H5 Aﬂ————————CsHﬁ + CH2:
* Descomposicién del metanol a dimetiléter y olefinas gaseosas:
2 CH30H 422222232}%0 + CHB—OmCH3

¥ Alquilacion de tolueno con etileno:
CH
2
CHCH +CH =CH —mm——— CH
37605 2 2
CH.
3

¥* Algquilacidn de benceno con etileno:

CH +CH=CH e CH-CH
6 6 2 2 25 6 5

Cuando la relacién molar tolueno/metancl es baja, menor gue dos, el
metanol se encuentra en concentraciones significativas en la mezcla reac-
cionante y provoca una deposicidn de coque creciente a medida gque transcu-
rre la reaccidén, lo gue generalmente favorece la paraselectividad (Kae-
ding, 198ta; Fraenkel, 1990). En algunos casos para tlempos de operacion
muy grandes, pueden aparecer maximos de paraselectividad (PDucarme vy

Védrine, 1985).

En general, la inclusion de hidrégeno como agente diluyenie disminuye

en gran medida la deposiciéon de coque (Prasada Rao y col., 1989).

Desde el punto de vista cinétice, se han propuesto tres tipos de mo-
delos para ajustar los resultados experimentales obtenldos. En general, en
su aplicacidon resulta dificil definir con precisién la concentracién de
metanol, ya gque su elevada reactividad hace que a las temperaturas de ope-

racién (400-500 *C) su conversidn sea practicamenle completa.
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Estos tres tipos de modelos son:

~ Modelo hiperbdélico: Propuesto por Prasada Rao y col. (1989), supone
que la etapa controlante del proceso es la etapa quimica. Estos
autores consideran una ceoncentracién ficticia de metanol, obtenida
suponliendo despreciable la formacién de productos secundarios que
no procedan de la algquilacién de anillos aromaticos. Su principal
incenveniente radica en no considerar explicitamente la etapa difu-
sional en los microporos de la zeolita, el efecto de ésta queda in-

cluido en las constantes de velocidad y de adsorcion.

~ Modelos de primer orden que incluyen la etapa difusional: Conside-
ran gue la reaccién de alquilacidén de toluenc es de primer orden
respecto al tolueno y suponen que la isomerizacidn transcurre sole
en el interior de los canales de la zeolita, excluyendo cualquier
reaccidén en la superficie externa de la misma. Son los de mayor
complejidad matematica (Wei, 1982; Do, 1985; Sundaresan vy Hall,
1986).

- Modelo de primer orden gque incluye tanto la etapa difusional como
la reactividad de la superficie externa de la zecolita: ks el modelo

mas reciente {(Fraenkel, 1990).

2.6.2. Aplicacion de la selectividad de forma a la reaccidén de alquila

cion de toluenoc con metanol

Una de las aplicaciones cataliticas mas importantes de la seleclivi-
dad de forma es la produccidén de para-isomeros, especialmente p-xileno vy
p-etilitolueno (Kaeding vy col, 198la, 1981b, 1985) basandose en el menor
diametro molecular efectivo de los mismos respecto a los isomeros meta vy

orto.
Log resultados que se obtienen al estudiar a la reaccién de alquila-
cién de tolueno con metanol catalizada por zeolitas tipo ZSM-5 presentan

las siguientes caracteristicas comunes:

a) Cuando se utilizan zeolitas modificadas, coquizadas o de elevado
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tamafio de cristal (Chen v col., 1979}, se obtienen paraselectivi-

dades superiores a la correspondiente al equilibrio termodinamico.

b) La paraselectividad disminuye siempre al crecer la conversién

(Young y col., 1982).

) La paraselectividad aumenta al elevarse la temperatura (Kaeding,

1981a).

Existen dos teorias que tratan de explicar estos fendmenos. De acuer-
do con la primera (Weisz, 1980; Haag y col., 1982; Wei, 1982; Olson y
Haag, 1984}, la selectividad de forma en esta reaccidén, depende del reco-
rrido difusiconal intracristalino, relacionado con la tortuosidad del sis-
tema de canales de la zeolita y que puede variarse con el tamafio del cris-
tal y con el tipo de modificacién efectuada sobre el catallzador. La
pérdida de paraselectividad que se observa tanto al utilizar cristales de
zeolita de tamafic reducido como al aumentar la conversion, se explica su-
poniendo gue el producto de reaccidn (p-xileno} vuelve a penetrar en el
sistema de canaleg de la zeolita en cuyo interior se isomeriza hacla meta
y orto-xileno. FEsla teoria se ha aprovechado para desarrollar modelos
cineticos que se ajustan satisfactoriamente a los resultades (Weil, 1937,

Do, 1985; Sundaresan y col., 1986).

l.a otra aproximacién considera que las restricciones difusionales en
el interior de los canales de la zeolita son las principales responsables
de la paraselectividad, mientras que log cenlros acides situades en la su-
pertficie externa de la misma, son los responsables de las transformaciones
nc para-selectivas (Derouane, 1980, Fraenkel y coi, 1984; Navak y Riekert,
1986). Se han propueste dos modelos cinéticos partiendo de esta hipotesis:
Uno, desarrollado por Fraenkel (1990), basado en un estudio previo (Farca-
siu y Degnan, 1988), ccnsidera la fraccion de centros aclivos sobre la su-
perficie externa y la relacidn existente entre las constantes de velocidad
de reaccién (supuestas de primer orden) admitiendo que la conversién sobre
los centros activos situados en el interior de los poros y en la superfi-
cie exterlior de la zeolita tiene lugar de forma independiente. ¥1] ctro mo-
delo, desarrollado en nuestro Departamento (Serrano, 1990) para la

reaccidén de desproporcién de tolueno sobre catalizadoyes de zeolita ZSM-5
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modificados, supone gue la reaccidén principal sigue una cinética de tipo
hiperbéiico, modificada por un facter de efectividad gue tiene en cuents
la influencia de la modificacién del catalizador sobre la difusividad in-
tercristalina; asimismo considera que la isomerizacién del p-xileno
efluente del sistema de poros de la zeolita se efectia sobre la superficie

externa de la misma.
2.6.3. Modificacién de la zeolita ZSM-5

Desde mediados de la década de los 70, en la bibliografia se descri-
ben varias técnicas de modificacién de la zeolita Z5M-5 que permiten
aumentar su paraselectividad en las reacciones de alquilacién de tolueno
{con metanol, etanol y etilenc), desproporcién de tolueno e isomeriza-

cién de xilenos.

Estas técnicas difieren entre si en el agente modificador, en el pre-
cursor de dicho agente y en el procedimiento de modificacidn, pudiendo

clasificarse en cinco grupos diferentes:

a) lmpregnacion de la zecolita Z8M-5 con una disoluciéon del compuesto
precursor, segulida de calcinaclén a temperaturas elevadas, a fin
de generar el oxido del elemento correspondiente, que es el verda-

dero agente modificador de la zeolita.

b} Tratamiento de la zeolita con el agente modificador en fase gaseo-—
sa, que reacciona o se adsorbe sobre los cenlros acidos de la

aquélla.

c} Sustitucion parcial de los protones de la zeolita ZSM-5 por un ca-

tion voluminoso.

d) Cequizacién de la zeolita por descomposicion térmica de un com—

puesto organico.

e) Desaluminizacién parcial de la zeolita con agentes quimicos apro-

plados.
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Para una mejor comprension del papel que desempefia el agenle modifi-

cador,

el caso de la reaccidén de alquilacién de tolueno con metanol.

considérese el mecanismo de reaccidén-difusién particularizade para

En la figura

2.5 se representa un esquema de reaccién propuesto utilizando un cataliza-

dor de HZ5M-5 no modificado (Weisz,1980). En el se distinguen las siguien-

tes etapas (Clson y Haag,

i)

1984: Fraenkel 1990):

Difusién de las moléculas de tolueno y metanol por el interior
de la estructura de poros de la zeolita hasta los centros acti-

situados preferentemente en las intersecciones de los cana-

vos,
les.

ii) Adsorcion, reaccién guimica y desorcion de los productos de los
centreos activos.

iii) Difusién del producto formado a través del sistema de poros de
la zecolita hacla el exterior, transcurriendo simultaneamente las
reacciones de isomerizacion. La distribucion de istmeros del xi-
leno en la mezcla existente a la salida de los canales de Ja
zeolita, denominada producto primario {pp). se¢ puede determinar
experimentalmente por extrapolaciéon a tiempo espacial cero de
los resultados de reaccidn obtenidas a una misma temperatura vy
diferentes tiempos espaciales.

Teluena
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. N m | )
. bl I
: 4]
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Froductno Product o
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Figura 2.5. bsquema de la reaccién de alquilacidon de tolueno con metanol

utilizando un catalizador de zeolita no modificado
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Isomerjzacién del producto primario sobre los centros acidos su-
perficiales o por reentrada del wismo en la estructura interna
de la zeolita, lo que conduce a la distribucidén de xilenos que
finaimente presenta el producto de reaccidén o preducto secunda-
rio (ps). Generalmente la fraccién de centros acldos situados en
la superficie externa de los cristales de zeolita es pequeia.
Sin embargo, su efecto es significativo debido a la elevada ve-
locidad de la reaccién de isomerizacidn respecto de la principal

(Young y col.,1982).

acuerdo con este mecanismo, la obtencién de una paraselectividad

en el producto secundario exige que se cumplan los sigulentes re-

quisitos (OQlson y Haag, 1984):

a)

b)

c)

d)

[.La velocidad de difusién del p-xileno en el interior de la eslruc-
tura de la zeolita ZSM-5 ha de ser muy superior a la de los otros
dos isémeros, Olson y Haag {(1984), a partir de medidas de velocci-
dad de adsorcion en zeolita Z5M-5 sin modificar, han obtenido la
gsiguiente relacion entre las difusividades efectivas de los tres

xilenos:

D® = 1000 D” ; Y ="
(83

(4] m

h=

atribuyendo la difusion mas rapida del p-xilenoc a su menor
diametro elfectivo que facilita su desplazamiento por ¢l interior

de la estructura.

La isomerizacién interna de los xilenos debe transcurrir con una
velocidad muy superior a la de difusion de los isémeros mela vy or-

to.

La velocidad de reaccion debe de ser apreciablemenle inferior a la
de difusidén del reaccionante mas voluminoso, es decir, ia veloci-
dad global del proceso no debe estar controlada por la difusidén

interna del tolueno.

L.a isomerizacidn del producto primario sobre la superficie debe
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transcurrir con una velocidad baja comparada con la de la reaccidn
principal. Young y col. (1982) comprobaron que la relacidn
kI/kA(razén entre la constante de velocidad de isomerizacion de
xilenos y la de alquilacién de tolueno supuestas reacciones de
primer orden) es mayor que 10 y por tante, no se faveorece la para-
selectividad. lLa velocidad de isomerizacidén se puede disminuir por

dos vias:

d.1) Reduciendo la velocidad de isomerizacion interna producida
por reentrada de producto primario medlante un incremento

de la resistencia a la difusiodn.

d.?2) Eliminando 1la iscmerizacion superficial de los centros
acidos existentes en el exterior de los cristales de la

zeollita,

incremento de para-selectividad que se ocobhserva al modificar la

ZSM-5 se suele atribuir a dos fendmenos diferentes que alteran el

mecanismo de reacclon propuesto.

i)

ill

De

Aumento de la resistencia a la difusion interna de los xilenos
por blogqueo y disminucidén del tamafio efeclive de los poros de la
zeolita. De esta forma se incide favorablemenie en las condicio-
nes a), b) v d.1), aunque si el bloqueo es excesivo, puede |liegar
a afectar a la velocidad de difusion de teclueno, modificando ne-
gativamente la condicidén c} v con la consiguiente disminucion de

la conversion.

Desactivacion de los centros acidos superficialesg, lo que obligs
a gque la reaccién de alquilacidn tenga lugar mayorilariamente en
et interior de los poros y evita la isomerizacion superficial del

producto primario (se favorece la condicion d.2).

esta forma se consigue gque la relacion kl/kA pueda llegar a se in-

ferior a 1/3 (Young y col., 1982)

En

la fligura 2.6 se representa el esquema de reaccidn praopuesto el

catalizador de HZ5M-5 modificado (Fraenkel, 1990).
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mento {Serrano, 1990), se selecciond el acelato magnésico tetrahidratado,
compuesto que se deposita sobre la zeclita y tras una calcinacion poste-

rior genera el Oxido de magnesio.
il) Modificacidn con fésforo

Es uno de los métodos mas utilizados (Butter y Kaeding, 1976; Chen y
col, 1979; Védrine y col, 1982; Kaeding y col, 1984; Jentys y col, 1989).
De entre todos los compuestos propuestos como precursores se selecclond en
un trabajo anterlor (Serrano, 1990) el fosfato monoaménico NH4H2P04, que

por calcinacién origina el pentoxido de fésforo, ons'
1ii} Medificacion con siliclio

lLas primeras modificacicnes de la =zeclita ZSM-5 con silicie fueron
realizadas por Kaeding v col, (1981) mediante impregnacioén con un polimero
de carborano-siloxano. Posteriormente se han utilizado otros polimeros
precursores de silice, 8102. gue es el verdadero agenle modif{icador (Ol1-

son, 1981; Rodewald, 1983; Wang y Ay, 1989).

Fn un trabajo anterior (Serrano, 1990) se observd que, a diferencia de
los que sucede en la modificacién con {osforo y magnesio, el aumento de la
concentracion del pelimero en la solucidn impregnante no afecta al conte-
nido en silicio del catalizader final. Por ello fue necesario el desarro-
llo de wuna nueva técnica de impregnacion a humedad incipiente (Leach
1984), que utiliza como precursor de silicio un polimero de dimetilsilico-
na que se lncorpora a la zeclita por impregnacidén con una diseclucién del

mismo en una meclia tolueno-xileno.
2.6.5. Modificacidn por desaluminizacion del catalizador no aglomerado

Se pueden distinguir dos grupos de procedimientos de
desaluminizacidn, seglin que se incorpore o no silicio a la estructura del

catalizador.

i) Procedimientos que no incorporan silicio
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Existen dos métodos, segin el tipo de tratamiento:
-~ Tratamiento acido directo

Cronologicamente es el primer procedimiento empleado, (Belenkaya y
col, 1967), si bien no se suele emplear en la actualidad ya que
puede destruir la red cristalina de las zeolitas de baja relacién
Si/Al, que son, precisamente, las que generalmente se pretende de-

saluminizar.

- Tratamiento hidrotérmico

El tratamiento con vapor se realiza en condiclones severas de tem-
peratura (superiores a 500°C). Con este procedimiento se produce
simultaneamente una deshidroxilacidn y una desaluminizacién, extra-
yendo parte de los atomos de Al extrarred (Barrer y Manki, 1964;

Kiovski, 1978).

ii) Procedimientos que incorporan silicio exlerno a la red

También pueden dislinguirse dos métodos, en funcion dei lipo de tra-

tamiento:
— Tratamiento con SiCl4

Se realiza a temperaturas superiores a 200°C, {Beyer y Belenkaya,
19801, Con este procedimiento es posible extraer aluminio al mismo

tiempo que se Incorpora silicio en las vacantes dejadas por aquél.

- Tratamlento con (NH ) SiF
42 G

Este procedimiento es el descrite mas recientemente (Breck, 1985).
Fsta técnica parece tener la ventaja de no dejar aluminio extrarred
y de no destruir la red cristalina. Ademas, tal y como describen
Fornés y col. (198%a, b) para la zeolita Y, esle agente desalumini-
zador sdlo ataca la superficie externa de esta zeolita (tamafio de
poro, 7.9 A) lo que favorece la selectividad de forma del cataliza-

dor.
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2.6.6. Modificacién por deposicién de coque sobre la superficie del cata-

lizador

Diferentes investigadores (Kaeding y col., 198la; Olson y Haag, 1984;
Ashton y col., 1987; Kiérger y col., 1987), basandose en la hipétesis de
que el coque formado sobre la zeolita ZSM-5 se localiza en la superficie
externa de los cristales (Dejaifve y col., 1981) han propuesto y estudiado
la medificacién de la misma por coquizacién con diferentes hidrocarburos,
con objeto de aumentar su para-selectividad en las reacciones de despro-

porcién y de alquilacidén de tolueno con metanol.

I.La formacién de coque es una reaccién compleja de la que todavia se
tiene poca informacidén. De acuerdo con Pines (1981}, la formacién de cogue

podria atribuirse a las siguientes reacciones:
-Polimerizacion de olefinas, procedentes de reacciones de craqueo,
-Deshidrogenacidon de compuestos polinucleares.

El producto final de cualquiera de estas reacciones es un hidrocarbu-
ro altamente insaturado que provoca la desactivacion del catalizader bien
por simple deposicién fisica sobre los centros acidos, blen por su

caracter basico, neutralizandolos.

Fn un trabajo anterior realizado en nuestro Departamento (Serrano,
1990) se utilizaron como agentes coquizantes una olefina (cisbuteno) y un
hidrocarburo aromatico (tolueno). la olefina provocaba la desactivacion
del catallzador en teda la superficie, externa e Interna, que se reflejaba
en una caida brusca de la actividad catalitica sin gue se produjera un
aumento de la para-selectlvidad. Cuando se utilizé lolueno como agente co-
quizante, se observd un aumento de la para-selectividad respecto al cata-
lizador no modificado, lo que parece indicar gque la [ormacidon de cogque
queda limitada, preferentemente, a la superficie externa del catalizador.
La pequefia disminucidén de la conversién gue se observé pone de manifiesto
que, probablemente, una parte del coque se deposita sobre la superficie

interna.
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Aungue estos resultados contradicen la hipdtesis inicial de Dejaifve
y col. (1981), =i estan de acuerdo con los obtenidos recientemente por di-
ferentes investigadores {(Kiarger y col, 1987a; Guisnet y Magnoux, 1989) que
proponen que el coque se localiza tanto en el interior como en el exterior

de los cristales de la zeolita ZSM-5.

Una gran ventaja de este tipo de modificacién es gue puede regenerar-
se el catalizador original, sin modificar, tratandole con aire a elevada

temperatura (550 °C durante 6h, Serrano (1990)).

2.6.7. Otros procedimientos de modificacién

Entre los métodos anteriores no se han incluido las modificaciones
con boro (Kaeding y col., 1981a), lantanc {Chen y Bao, 1984} y bases
organicas del tipo gquinoleina (Nunan y col., 1984), ya gue aunque permiten
alcanzar valores muy elevados de paraselectividad, LlLienen importantes li-
mitaciones. Segun Sayed y Védrine (1986), la modificacién de la zeolita
ZSM-5 por impregnacién con acido bérice origina un catalizador con propie-
dades cataliticas, como la conversion y la paraselectividad, que varian
irregularmente & lo large del tiempo de reaccion, debido a la movilidad
del oxido de boro depositado sobre la zeolita. En el caso del Jantano, su
elevado cosle, y en el caso de la quinoleina, el hecho de que su adsorcién
sobre los centros activos sea reversible, por lo que se desorbe durante la
propia reaccién, son factores que no aconsejan su inclusioéon como agentes

modificadores.

Tampoco se ha Incluido la modificacion mediante intercambio parcial
con cesio, (Yoo y col., 1983; Ahn y cot., 1984), puesto que, cowmo puso de
manifiesto Serrano (1990) para la desproporcion de toluenc, aparece una
caida brusca de la conversidn, producida por dos efectos: intercambio
iénico de les prolones por Cs+, e incremento de las resistenclas difusio-
nales internas, provocadas por la pregencia de estos cationes en las in-
tersecciones de los canales, lo que dificulta la movilidad tante de los
xilenos como de las moléculas de reaccionante, no estando acompafada por

un aumento apreciable de la paraselectividad.
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2.7. OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION

En los apartados anteriores se ha puesto de manifiesto la importancia
de los xilenos y mas concretamente del isémero para, asi como de los pro-
cesog orientados a incrementar la produccién del citado isémero, entre los
que se encuentra la alquilacién de tolueno con metanol y la desproporcidn

de tolueno.

También se ha reflejado la dependencia directa de la activacién y mo-
dificacidén de los caltalizadores dtiles en este proceso sobre la conversion

y la paraselectividad.

Asi pues, aprovechando la experliencia adquirida en anteriores inves-
tigaciones del Departamento de Ingenieria Quimica de la Facultad de Cien-
cias Quimicas de la Universidad Complutense de Madrid sobre la sintesis de
zeolita Z8M-5 (Costa y col. 1987), vy sobre sus aplicaciones como cataliza-
dor en reacciones de sintesis de hidrocarburos aromaticos (Serrano, 1990),
se consideré de interés estudiar la obtencién selectiva de p-xileno por
alquilacidén de tolueno con metanol, utilizandoe como catalizador zeolitas
tipo HZSM-3 modificadas, ya que permiten obtener elevados valores de se-
lectividad hacia el isomero para y rendimientos hacia éste superiores a

otros procesos alternativos, como la desprorporcién de tolueno.

Para ello se planted la investigacién en las siguientes etapas:

1. Diseho, montaje y puesta a punto de una instalacion experimental

para la obtencién de datos aproplados sobre la reaccion.

2. Seleccién y puesta a punto de los métodos de andlisis necesarios
para la identificacion de las diferentes especies quimicas presentes en

los productos de reaccion.
3. Estudio de la influencia de las caracteristicas de la zeolita:
- Relacion silicesalumina

- Intercambic idnico

-~ Periodo de activacién
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- Porcentaje de aglomerante

- Diametro de particula

y de las medificaciones efectuadas sobre élla:

- Periodo de activacién

— Adicién de otros compenentes.

4. Determinacion de la acidez superficial de los catalizadores, uti-

lizando el método de valoracién potenciométrica con n-butilamina.

5. Estudic de la influencia de las variables del proceso sobre la
distribucion de productos: temperatura, presién, tiempo espacial, composi-

cion del alimento y tiempo de operaciodn.

6. Estudio del mecanismo v de la cinética de la reaccidén de alquita-

cion de tolueno con metanclk.

7. Estudic de las causas y de la cinética del proceso de

desactivacién del catalizador.
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3. INSTALACION EXPERIMENTAL

3.1. EXPERIMENTOS DE ALQUILACION DE TOLUENO CON METANOL

Los experimentos de alquilacién de tolueno con metanol se han llevado
a cabo en una instalacidén de laboratorio de flujo continuo que se repre-
senta esquematicamente en la figura 3.1 y que, para su descripcién, se ha

dividido en cuatro partes:

Alimentacidén de gases y liquidos

|

Reactor

b

Sistema de recogida y analisis de los productos de reacclidn

~ Sistema de calefaccidén y de control de la temperatura
3.1.1. Alimentacidén de gases y liquidos
Consta, de gendas lineas para la alimentacién de liquidos y gases:

~ Liquidos. El alimento se impulsa con una bomba de pistdn de caudal
regulable (1}, Sage, modelo 341-A, que, mediante la utilizacién de jerin-
gas (21 de diferentes tamafios y variando la velocidad de avance del
émbolo, proporciona caudales volumétricos comprendidos entre (0, 00011 y 798
cm3/h. La conduccion de salida de la jeringa se conecta a una de las en-
tradas laterales de ia parte superior del reactor (3), intercalandose pre-

viamente una valvula antirretorno que impide el retroceso del liguido.

- Gases. El nitrdgeno procede de una botella de acero provista de un
manorreductor, a fin de fijar la presidn de salida. El gas atraviesa a
continuacién (4) wun diafragma (FI) con las correspondientes tomas
manométricas para la medida del caudal de gas vy dos valvulas, una de mi-

crorregulacién para fijar el caudal deseado y otra de corte de flujo (5).

l.a corriente gaseosa se introduce finalmente en el reactor a través

de una segunda enirada lateral situada en la parte superior del mismo.
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3.1.2. Reactor

Esta constituido por un reactor tubular {3) de lecho fijo y flujo
descendente construide en acero inoxidable 18/8 de 22 mm de diametro in-
terno y de 26 cm de longitud. El catalizador (6} ocupa entre 1 y 4 cm, y
se sitla de forma que la parte superior del reactor quede libre, sirviendo

como zona de precalefaccién de la mezcla alimento.

En la parte superior del reactor se insertan lateralmente las conduc-
ciones de entrada de reaccionantes liquidos y gaseoscos, y axlialmente un
tube estrecho que sirve de vaina del termopar (TI)}, el cual puede despla-
zarse a fin de medir la temperatura a diferentes alturas del lecho
cataiitice. La parte inferier del reactor va unida a una conduccién par la
que salen los productos de reaccldn, pasande al sistema de recogida de los

mismos.

3.1.3. Sistema de recogida y analisis de los productos de reaccion

A la salida del reactor, los preductos se enfrian en dos etapas suce-
sivas: atraviesan en primer lugar un cambilador de calor (7) refrigerado
por agua a temperatura ambiente y, a continuacidn, pasan a un separador
(8) que permite obtener, por una parte, log productos liquidos que se acu-
mulan en &1 y, por oftra, los productos gaseosos que salen continuamente
del misme y cuyo caudal volumétrico se mide por desplazamiento de agua en
una probeta graduada. El1 separador esta enfriade con un bafio exterior de
agua con hielo (9), disponiéndose a continuacidén de un dispositivo para la

toma de muestras gaseosas.

Los productos liquidos y gaseosos se apalizan en un cromatdgrafo de
gases Hewlett-Packard modelo 5880A {AR). LIn ol apartade 9.7 del Apéndice

se detallian las condiciones de realizacién de ios analisis.

3.1.4. Sistema de calefaccion y control de la temperatura

El reactor se calienta mediante un horne dividide en dos zonas inde-
pendientes (10 y 11), lo que permite una mejor regulacion del lecho
catalitico. El horno se calienta mediante una resistencia eléctrica de hi-
lo Kanthal de 7 m de longitud y 11 Q/m, protegida por material ceramico vy

dispuesta helicoidalmente alrededor de un tubo de acero inoxidable 18/8
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concéntrico con el reactor. Las resistencias se alslan del exterior con
fibra de wvidrio, protegiéndose todo el conjunto con un segundo tubo

cilindrico de acero inoxidable.

La medida de la temperatura del lecho catalitico se realiza mediante
un termopar de cromel-alumel (TI). Para el control de la calefaccién del
horno se dispone de otros dos termopares similares en el interior de cada
una de las dos zZonas de calefaccidén del mismo, conectados a dos controla-
dores de temperatura {TIC). Los tres termopares estan conectados, asimis-
mo, a un indicador con miltiples posiciones de lectura. De esta forma, se
consigue mantener la temperatura deseada en el reactor con oscilaciones

inferiores a *2 7¢€.

3.2. SISTEMA DE MEDIDA DE LA ACIDEZ SUPERFICIAL

l.a instalacidén en la que se han obtenido los resultados experimenta-

les de medida de la acidez se esquematiza en la {igura 3.2.

Consiste en un vaso calorifugado (1}, conectado al sistema de impul-
sidn del bafo (2) de una unidad de frio LAUDA mgw K2R (4) que mantiecne ia
muestra a 15°C. Fn el vaso se introduce un electrodo de vidrio Ag/AgCl
(S), previamente calibrade. Este electrodo y la célula medidora de la tem-
peratura (6) van conectadas a un pH-meltro digital Crison (7) que permite
una medida continua del potencial de la suspension del catalizador en el

disolvente utilizado.

LLas muestras del catalizador en polvo se suspenden en el disolvente
mediante agitacion magnética, mientras que las muestras aglomeradas se in-
troducen en un cesto de rejilla acoplado a la célula de medida de la tem-

peratura, para evitar su disgregacion,
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Figura 3.2.

Instalacion experimental de medida de la acidez superficial

de catalizadores:

1. Vaso calorifugado 5. Electrodo de vidrio

2. Sistema de impulsldon del 6. Célula de medida de la tempe-

liquide refrigerante ratura

3. Terméometro de contacto 7. pl-metro digital

4. Unidad de frio
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4.1. PRODUCTOS EMPLEADOS

l.os productos utilizados en e) desarrollo de la presente investigacion

han sido:

1. Nitrdégeno. Envasado en botellas de acero a una presidn de 200 bar y

con una pureza superior al 99.998 % (Sociedad FEspaficla del Oxigeno}.

2. Hidrégeno. Envasado en botellas de acero a una presidén de 200 bar y

con una pureza superior al 99.998 % (Sociedad Espafiola del Oxigeno}.

3. Alre sintético. Fnvasado en botellas de acero a una presién del 200

bar y con una pureza superior al 99.95 ¥ (Sociedad Espafiola del Oxigeno).

4. Tolueno. Pureza superior al 99.5 % (Prolabo).

5. Metanol. Pureza superior al 99.8% (Prolabo).

6. Benceno. Pureza superior al 99 % (Panreac].

7. p-Xileno. Pureza superior al 99 % (Panreac).

8. m-Xileno. Pureza superior al 99 % (Panreac).

9. o-Xileno. Pureza superior al 99 % (Panreac).

10, Xileno (mezcla de los Llres isdameros). Pureza superior ai 99 %

{(Panreac).

11. Etilbenceno. Pureza superior al 99% {(Fluka).

12, Etiltolueno. Pureza superior al 99% (Fiuka).

13. Trimetilbenceno. Pureza superior al 98% (Merck).

14. n-FPropancl. Pureza superior al 99.5% (Prolabo).
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15. n-Butiiamina. Pureza superior al 99% (Merck}.

16. Acetonitrilo. Pureza superior al 99.5% (Merck).

17. Fenantreno. Pureza superior al 99% (F.E.R.0.5.A.).

18. Hexafloruro de silicio y amonio. Pureza del 99.999% (Aldrich).
19. Acetato aménico. Pureza superior al 98% (Prolabo).

20, Acido clorhidricae, 23 °Be. Solucidn acuosa al 37.5 % (Panreac).
21. Bentonita B. Montmorillonita suministrada por minas de Gador.
22. Gador gel. Meontmorillonita suministrada por minas de Gador.

23. Acetato magnésico tetrahidratado. Pureza superior al 99.9 % (Pro-

bus).

24, Fosfato de dihidrégeno y amonio. Pureza superior al 99.9 % (Pro-

bus).

25. Polimero de dimetilsilicona GE SE-30 (Merck).

26. Zeolita tipo Z25M-5. Sintetizada en nuestro laboratorio.
4.2, PREPARACION Y CARACTERIZACION DE CATALIZADORES
4.2.1. Activacidn

lLa aclivacion de la zeclita Z5M-5 se lleva a cabo en dos etapas: in-

tercambic idnico y calcinacién posterijor.
i) Intercambio idnico

. o s - + + 1 = 4 - -
La sustitucidn del cation Na por H se ha realizado segin el siguien-
te procedimiento de intercambio iénico: la zeolita se pone en contacto con
una disolucion acuosa de dcido clorhidrico de normalidad conocida en una

proporcioén disolucions/zeolita variable, segin el grado de intercambio de-
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seado, a 25 °C y con agitacién durante 4 horas.

i) Calcinacion

La calcinacién de las zeolitas intercambiadas con acido clorhidrico se
ha realizado en una mufla con atmésfera estatica de aire modificando la

temperatura y el tiempo de calcinacidn.

4.2.2. Aglomeracidn

La aglomeracion de la zeolita ZSM-5 se llevd a cabo utilizando como
agente aglomerante montmorillonita sédica. La montmorillonita se suspende
en agua y se calienta hasta una temperatura cercana a 80 °C, bajo agitacion
durante una hora, con objeto de disgregar totalmente las particulas de ar-
cilla y homogeneizar la suspensién. En estas condiciones se adiciona una
gugpension acuosa de zeolita, manteniéndose la mezcla en agitacion a 80 °C

durante otra hora, a fin de conseguir su homogeneizaclon.

El agua de la suspension resultante se elimina por filtracidn y secado
posterior a 110 "C en estufa durante 14 horas. FEl sdélido seco se tritura en
particulas de menor tamafio en un mortero. Un poslerior tamizado permite
conseguir diferentes fracclones con los intervalos de tamahos de particula

deseados.

l.a resistencia mecénica de las particulas sdlidas se adquiere tras su
calcinacidn a 600 °C durante 6 horas. Una nueva etapa de activacidn, me-
diante intercambio y posterior calcinacion a 600 °C y 3 horas, compleian la

etapa de aglomeracion.

4.2.3. Modificacidon del catalizador base aglomerado

I} Modificacidén con magnesio

La modificacién con magnesio del catalizader base aglomerado se ha
llevado a cabo por impregnacién, a 40 °C, con un exceso de disolucién acuoc-—
sa de acetato magnésico tetrahidratado en una proporciéon de 40 m] de diso-
Jucidén/g de catalizador, en un rotavapor durante 4 horas. Variando la con-
centraclion de la sal en la disolucién acuosa dentro del intervalo 0.24-1.72

M se ha conseguido preparar catalizadores modificados con diferentes conte-
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nidos en magnesio.

Finalizada la impregnacidn, el catalizador se separa de la disolucién
por filtracién. Una posterior etapa de secado a 110 °C durante 14 horas, y
caleinacién (550 °C durante 40 horas en atmésfera estdtica de aire) permi-

ten la activacién del mismo.

El contenido en magnesio de estos catalizadores se ha determinado por
espectrofotometria de absorcidén atémica tal y como se detalla en el aparta-

do 9.5.1.
ii) Modificacion con fdsforo

La incorporacion de foésforo al catalizador base aglomerado se ha rea-
lizado por impregnacién con un exceso de discolucidén acuosa de fosfato de
dihidrégeno y amonio (NH4H2P04) en una proporcién de 40 ml de disclucidn/g
de catallizador en las mismas condiciones que en el caso anterior. Variando
la concentracidn de la sal en la disoluciodn entre 0.2 vy 1 M se han obtenido

catalizadores modificados con diferentes contenidos en fésforo.

Tras la filtracién y secado del catalizador se procedid a la calcina-
cién del mismo en idénticas condiciones a las descritas para el caso de la

modificacidon con magnesio.

El contenido en fosforo de estos catalizadores se ha determinado por

analisis termogravimétrico, tal y como se detalla en el apartado 9.5.7.
iii}) Modificacicn con silicio

[La incorporacién de siliclio al catalizador base por impregnacion con
tna disolucién de un polimero de dimetilsilicona se ha realizado segun el

siguiente procedimiento en dos etapas (Serrano, 1990):

a) Contacto del catalizador base aglomerado con una disolucién del po-
limero en una mezcla 50/50 v/v de tolueno y xileno de concentracién 0.0125
g de silicona/ml de disolucién, en proporcidn de 20 ml de disolucidn/g de
catalizador. La mezcla se pone a reflujo (140 °C) durante 4 horas y, a con-
tinuacién, el catalizador se separa de la disolucién por filtracién y se

seca en estufa a 250 °C durante 14 horas.
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b) Impregnacién del catalizador base o del catalizador obtenido en la
etapa a) mediante la técnica de humedad 1incipiente. Para ello una
disolucién del polimero de dimetilsilicona en la mezcla de tolueno y xile-
no, con una concentracioén de 0.025 g de silicona/ml de disolucidn, se adi-
ciona al catalizador en una proporcién de 1 ml de disoluclén/g de cataliza-
dor. Esta operacién se repite sucesivas veces en funcidén de la cantidad de
polimero de dimetiisilicona que se desea depositar. Después de cada adicion
gse seca en una estufa a 250 °C durante 2 horas, excepto en la etapa final

en la que el secado tiene una duracién de 14 horas.

Una vez realizada la impregnacién el catallizador se calcina a 550 °C
en una mufla con atmdésfera estatica de aire y durante un tiempo minimo de

16 horas.

El contenido en silicie, incorporade como agente modificador del cata-
lizador base, se ha determinado por andlisis termogravimétrico, tal y como

se detalla en el apartado 9.5.7.

iv) Modificacidn con coque

El coque se gener¢ sobre el catalizador dispuesto en el reactor, ali-
mentando a través del mismo fenantreno y operando a 450 °"C. Dado que este
compuesto organico presenta un punto de fusién de 100 °C, se alimento di-
suelto en benceno con una concentracién 0.7 M. El tiempo espacial utilizado
fue de 7.7 g/h mol de fenantreno, con un caudal de disolucidén alimento de

4.54 ml/h.

Los diferentes grados de coquizacidén se consiguieron variando el tiem-

po de tratamiento.

El catalizador modificado de este modo se utilizd directamente sin ex-
traerlo del reactor. Antes de realizar la reaccidn de alquilacidn de tolue-
no con metanol se traté con una corriente de benceno, con objeto de elimi-
nar el fenantreno residual; posteriormente el benceno se arrastré con una
corriente de nitrégeno. En todo este proceso la temperatura del lecho cata-

litico se mantuvo en 450 °C.
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v) Desaluminizacidn

La desaluminizacién del catalizador base se llevd a cabo utilizando
hexafloruro de silicio y amonio segin el procedimiento descrito por Corma y

col. {1988 y 1989) para la desaluminizacién de zeolita Y.

Para ello se parte de una suspensién de zeolita HZSM-5 en una disolu-
cién 10 M de acetatoc amdnico, en proporcién de 40 ml de disolucién/g de
zeolita. Esta suspension se calienta hasta 75 °C afladiéndose a continuacion
un clerto volumen de una disolucién 0.75 M de (NH4)251F6 en agua. lLa mezcla
se calienta hasta 95 °C y se mantiene asi durante 4 horas, tras lo cual se
filtra y se lava al menos 15 veces con agua destilada, hirviendo para eli-

minar restos de reactivo desaluminizante.

El catalizador se seca a 110 °C durante 18 horas; posteriormente se

activa segun el método descrito en el apartado 4.2.1.
4.2.4. Caracterizacidon de catalizadores

Se han determinado las siguientes caracteristicas fisicas y quimicas

de los catalizadores preparados por las técnicas gque se indican:

a) Acidez superficial: valoracién potenciométrica con n-butilamina.
b) Relacién atémica Si/Al y contenido en magnesio: absorcién atémica.
¢) Cristalinidad: difraccidén de rayos X.

d) Distribucién de tamafios de particula: granulometria de rayo laser.
d} Morfoiogia de los cristales: microscopia electrénica.

f] Relacidn atdmica Sis/Al superficial: sistema de medida EDAX.

g) Superficle especifica, densidades quimica y de particula: BET.

h) Contenido en fésforo y silicio: analisis termogravimétrico.

El planteamliento de un experimento de acidez superficial se detallaen
el apartado 4.3.3. de este capitulo. las restantes propiedades aparecen el

apartado 9.5 de los apéndices.
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4.3. PROCEDIMIENTO

4.3.1. Planteamiento de una reaccidén de alquilacidn

En cada experimento se fijaron y midieron las siguientes variables:

Catalizador:

Relacién molar Si0 /A1 O
2 23

1

Método y condiciones de activacidn

Porcenta je de aglomerante

Método v condiciones de modificacidn

Porcentaje de agente aglomerante

Condiciones de reaccién:

- Temperatura, T(°C)

~ Tiempo espacial, definido como cociente entre la masa total
de catalizador y el caudal molar de tolueno alimentado,
W/kTo(g.h/molJ

~ Relacidén molar tolueno/metanol, Tol/MeOHl

~ Fraccién molar de nitrégeno, Xy
2
- Tiempo de operacién en los experimentos de desactivacién del

catalizador, t(h)
4.3.2. Desarrollo de un experimento

Se distinguird entre los experimentos de corta duracidn y los experi-

mentos de desactivacién del catalizador.
i) Experimentos de corta duracidn:

Una vez pesada la cantidad deseada de catalizador, libre de humedad,
se introduce en el reactor, situandose éste, a su vez, dentro del horno. A
continuacidén, se hace pasar una corriente de nitrégeno a través del lecho
catalitlco v se inlcla la calefacclon hasta que la temperatura alcanza el
nivel deseado. Una vez que la temperatura se mantiene constante, se regula

el caudal de nitrégeno en funcién de la composicién de la mezcla alimento
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gue se quiere obtener y se empieza a introducir tolueno en el sistema de

reaccioén.

El periodo de tiempo necesario para la estabilizacién de las condicio-
nes fluidodinamicas en el reactor es inferior a 30 minutos, habiéndose com-
prebade que posteriormente los caudales y la composicién de los gases
efluentes se mantienen préacticamente constantes. Una vez alcanzadas las
condiciones estacionarias se inicia el pericdo de reaccién propiamente di-
cho, de una hora de duracién, tiempoc suficiente para obtener una cantidad
de muesira adecuada para realizar su analisis cromatografico y comprobar el

cumplimiento de los balances de materia.

En el transcurso de la reaccién, se efectlan varias medidas del caudal
de gas, realizandose un analisis de los mismos a la media hora de reaccién.
Asimismo, al finalizar la reaccidn, se recoge la fraccién liquida, se pesa

y se analiza por cromatografia de gases (apartado 9.2 del Apéndice)

Las variables que se miden en el transcurso de cada experimento son

las siguientes:

- Ta, temperatura ambiente (°C)

~ @, presion atmosférica (kPa)

- Qg, caudal de gas efluente (1/h)

- Ml, caudal masico de productos liquidos (g/h)

Los célculos realizados en cada experimentc a partir de estos datos se

detallan en el apartado 9.3 del Apéndice.
il) Experimentos de desactivacién del catalizador:

Las primeras etapas, hasta alcanzar el régimen estacionario son seme-
Jantes a las descritas en el apartado anterior. Una vez iniciada la
reaccién se toman cada hora muestras de los productos liquidos y gaseosos

para analisis.

4.3.3. Planteamiento y desarrollo de un experimento de medida de acidez su-

perficial

Las caracteristicas acidas de los catalizadores utilizados en esta in-

vestigacidn se han medido utilizando el método de valoracién
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potenciométrica que se describe en el apartado 9.3 del Apéndice.
LLas variables de operaciéon caracteristicas de cada experimento son:

- Peso de catalizador, W, g.
- Normalidad de 1a disolucién de n-butilamina en acetonitrilo utili-
zada.

- Temperatura, T, °c.

i) Desarrollo del experimento

Se pesa la muestra y se seca a 300°C con objeto de eliminar el agua

existente en la misma.

[La muestra seca se suspende en 50 ml de acetonitrile y se introduce
en el interior del vaso calerifugado, donde se encuentra el electrodo y la

célula de medida de la temperatura.

Una vez alcanzado el equilibrio (lectura constante en 1 pH-metro) se
afiade a la suspensién una cantidad determinada de disolucidn de n-
butilamina en acetonitrilo, efectuandose la medida del potencial una vez
establecido el nuevo estado de equilibrio.

Se repite esta operacidén sucesivamente hasta que el potencial de
electrodo resulte inferior al correspondiente al acetonitrileo purc, momento

en que se considera que se ha alcanzado el punto {inal de la valoracién.
Las variables que se miden en cada experimento son:
- V: Volumen de disolucidén de n-butilamina en acetonitrilo afiadido,

el

- E: Potencial de electrode, mV.
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5. RESULTADOS

5.1. ALQUILACION DE TOLUENO CON METANOL

En los apartados siguientes se exponen los resultados experimentales
obtenidos. En cada experimento se indica el tipo y composicién del catali-
zador, las condiciones de operacién y la composicién del efluente del
reactor. Asimismo y para facilitar la interpretacién de los resultados, se

han evaluado los siguientes parametros:

- Conversién (C):

moles de tolueno reaccionados

moles de Lolueno alimentados = 100 [5.11

Selectividad hacia xilenos (Sx):

Sy = moles de xileno formados © 100 (5.2]

moles—de—totuene—reaccionados

Selectividad hacia p-xileno o para-selectividad (Ps):

moles de p-xileno formadog
Ps = moles de §1leno formados < 100 (5. 3]
moles de xilene formados

- Rendimiento en xilenos (R }:
o

" moles de xileno formados
R = moles—de—toiveno—aiimentados too [5. 4]

5.1.1. Experimentos previos

Todos los experimentos previos que se describen a continuacidén se han
realizado con un catalizador constituide por zeolita Z5M-5 de relacion

atémica Si/ZAl = 29,

I} Repetitividad de resultados

Se han realizado tres experimentos en las mismas condiciones de ope-
racion con objetc de comprobar el correcto funcionamiento de la
instalacién experimental. Las condiciones de operacién y los resultados

obtenidos se muestran en la tabla 5.1.
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ii) Seleccidn de las condiciones de operacion

- Temperatura

Se han realizado seis experimentos a temperatura comprendidas entre
400-525 °C, utilizando en todeos los casos el mismo catalizador de zeolita
ZSM-5. En la tabla 5.2 se presentan los resultados obtenidos junto con las

condiciones de operacién utilizadas.

~ Tiempo espacial

Se han realizado seis experimentos variando el tiempo espacial entre
1.1 y 108.0 g.h/mol de tolueno, manteniendo constantes el resto de las
condiciones de operacién y las caracteristicas del catalizador. En la ta~-

bla 5.3 se muestran los resultados obtenidos.

- Composicidn del alimento

Se han realizado cuatro experimentos variando 1la relacidén molar
tolueno/metanol entre 1 y 4, y manteniendo el resto de condiciones de ope-
racién y caracteristicas del catalizador constantes. En la tabla 5.4 se

muestran los resultados obtenidos.

~ Dilucién con uz

Se han realizado cuatro experimentos variandeo la fraccidén molar de N2
entre 0 y 0.8 utilizando el mismo catalizador de los apartados anteriores
y manteniende el resto de condiciones de operacién y caracteristicas del
catalizador constantes. En la tabla 5.5 se muestran los resultados obteni-

dos.

-~ Tiempo de reaccion

Se ha realizado un experimento de desactivacidn de la zeolita Z5M-5
manteniendco constantes las condiciones de operacién, y analizando el pro-
ducto de reaccién a diferentes intervalos de tiempo, con una duracién to-

tal de 7h 30°. En la tabla 5.6 se presentan los resultados obtenidos.
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5.1.2. Diseifio del catalizador base
i) Influencia de la relacidén Si/Al

Se han realizado tres experimentos con zeolita Z3SM-5 de diferentes
relaciones S1/A1 comprendidas entre 12 y 45, manteniendo constantes las

condiciones de operacidn previamente seleccionadas.

En la tabla 5.7 se recogen los resultados alcanzados asi como los va-
lores de las variables de operacién utilizadas y las propiedades de las

zeolitas Z5M~5 empleadas como catalizadores.

ii) Influencia del método de activacidn

- Influencia del grado de intercambio

Se han realizado siete experimentos con catalizadores de zeolita ZSM-
5 de relacion SirZAl 29 previamente calcinada con diferentes grados de in-

tercambio. En la tabla 5.8 se presentan log resultados obtenidos.

Asimismo, en la tabla 5.9 se presentan los resultados alcanzados en
dos experimentos realizados en las mismas condicicnes que los anteriores,
pero en los que se utilizd por un lado zeolita ZSM-5 no calcinada previa-
mente, intercambiada al 100%, y por otro el mismo catalizador tras un nue-

vo intercambio.

- Influencia de la concentracidn de HCl en la disclucién deintercambio
En la tabla 5.10 se presentan los resultados obtenidos con zeolitas
completamente intercambiadas, utilizande diferentes concentraciones ini-

ciales de HCl en la disolucidn de intercambio,

- Influencia del método de activacidén mediante calcinacidn

Se han realizado dos experimentos utilizando dos zeolitas intercam-
biadas diferentes: una calcinada y otra no calcinada y manteniendo cons-
tantes las restantes condiciones de operacion. En la tabla 5.11 se presen-

tan los resultados obtenidos.
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- Seleccion de las condiciones de calcinacidn

Con objeto de seleccionar las condiciones de calcinacién 6ptimas se
plantearon dos disefios factoriales de experimentos en los que se variaron
la temperatura (480-600 °C) y el tiempo de calcinacién (3-10 h), cuyos re-
sultados se recogen en las tablas 5.12, 5.13 y 5.14.

Asimismo, se realizaron dos experimentos adicionales que mostraron la
influencia del tiempo de calcinacién a la temperatura seleccionada (600

°C). En la tabla 5.15 se presentan los resultados obtenidos.

5.1.3. Aglomeracion del catalizador base

i) Seleccion del agente aglomerante

Se han realizado dos experimentos utilizando como catalizador dos ti-
pos diferentes de montmorillonita previamente intercambiada con HCl. En la

tabla 5.16 se presentan los resultados obtenidos.

ii) Influencia del porcentaje de aglomerante

Se han realizado cinco experimentos variande la propoercion en peso de
la montmorillonita tipo Gador gel utilizade como aglomerante en el inter-
valo 10-50%, manteniendo constantes las restantes condiciones de

operacidén. En la tabla 5.17 se presentan los resultados obtenidos.

iii) Influencia del tiempo espacial

Se han realizado cuatro experimentos variando el tiempo espacial en-
tre 2.7-21.6 g.h/mol, utllizando catalizador de zeolita aglomerado (por-
centaje de aglomerante 35%).En la tabla 5.18 se presentan los resultados

obtenidos.
iv}) Influencia del tiempo de operacidn
En la tabla 5.19 se muestran las condiciones de operacién y los re-

sultados obtenidos en un experimento de desactivacldédn llevado a cabo du-

rante 5h 30’ de operacidén utilizando el catalizador de zeolita aglomerada.
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5.1.4. Influencia de las etapas de transporte

Con objeto de estudiar la influencia de las etapas fisicas de trans-

porte se plantearon dos series de experimentos.

En una de ellas se varié el caudal de alimento entre 1.5 y 9.26 g/h,
manteniendo constantes el resto de las condiciones de operacién. En la ta-

bla 5.20 se muestran los resultados cobtenidos.

En la segunda se vario el tamafio de particula del catalizador aglome-
rado entre 0.33-1.50 mm, manteniendo constantes el resto de las variables
de operacién. En la tabla 5.21 se muestran los resultados obtenidos.
5.1.5. Diseiio del catalizador modificado
i) Modificacidn con magnesio

En la tabla 5.22 se muestran las condiciones de operacidn y los re-
sultados obtenidos con catalizadores base aglomerados y modificados con
diferentes cantidades de magnesio.

ii) Modificacidn con fésforo

Se han realizado cuatro experimentos variando la cantidad de fésforo
utilizado como agente modificador del catalizador base. Las condiciones de
operacidén vy los resultados obtenidos se presentan en la tabla 5.23.

iii} Modificacidn con silicio

Se han realizado cuatro experimentos variando la cantidad de silicio
utilizado como agente modificador del catalizador base. lLas condiciones de
operacién y los resultados obtenidos se presentan en la tabla 5.24.

iv) Modificacién con cogque
En la tabla 5.25 se muestiran las condiciones de operacién y los re-

sultados obtenidos con catalizadores coquizados con fenantreno en las con-

diciones seleccionadas.
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v) Desaluminizacion

Los resultados recogidos en la tabla 5.26 reflejan la influencia que
ejerce el grado de desaluminizacién del catalizador base no aglomerado con
(NH4]2SiF6 (expresado como razén gramos de agente desaluminizante/gramos

de catalizador, n) sobre los parametros de reaccién.

Asimismo en la tabla 5.27 aparecen los resultados obtenidos cuando se
utilizé un catalizador de zeolita 2Z2SM-5 aglomerada y desaluminizada en las

condiciones seleccionadas.

5.1.6. Optimacién de las condiciones de operacién y del porcentaje de

agente modificador
i) Primer disefio factorial

Se han realizado veinte experimentos en los que se varié el contenido
en magnesic en el catalizador (0.15-0.77 % en peso), el tiempo espacial
{24.8-115.6 g.h/mol de toluenc) y la fraccidn molar de N2 en el alimento

(0.11-0.64).

Las condiciones de operacién utilizadas y los resultados obtenidos se

presentan en la tabla 5.28.
il)} Segundo disefio factorial

En este disefio factorial se han realizado un total de 11 experimentos
variando el contenide en magnesio en el catalizador (0.46-1.09 % en peso),
la temperatura de reaccién (423-537 °C) y el tiempo espacial (8.0-32.4
g./h mol de Lolueno). Los resultados obtenidos junto con las condiciones

de operacidén utilizadas se presentan en la tabla 5.29.

Posteriormente, el segundo disefic factorial se completd con un disefo
ampliado en estrella en el que se varid el contenido en magnesio en el ca-
talizador (0.39-1.16 % peso), la temperatura de reaccién (410-550 °C) y el
tiempo espacial (5.4-35.0 g./h mol de tolueno), manteniendo constantes las
restantes variables de operacién. Los resultados obtenidos se presentan en

la tabla 5.30.
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5.1.7. Estudio cinético y de desactivacién del catalizador

Se han realizado un total de 24 experimentos con el catalizador se-
leccionado en la etapa anterior, variando la temperatura (460-540 °C), el
tiempo espacial (5.4-21.6 g./h mol de tolueno} y la razén Tol/MeOH del
alimento (Tol/MeOH: 1-4), con una duracioén total de cada experimento de 6h
30°, analizAndose el producto de reaccién a diferentes tiempos de

operacién.

Los resultados obtenidos, asi como las condiciones de operacién, se

presentan en las tablas 5.30 a 5.54.

Por Gltimo, en la tabla 5.55 se representan los resultados obtenidos
en un experimento adicional realizado en las mismas condiciones que el de
la tabla 5.50, en el que se utilizé el catalizador regenerado en atmésfera

de aire.

5.2. MEDIDA DE LA ACIDEZ SUPERFICIAL

En la tabla 5.56 se presentan los resultados alcanzados de medida de
acidez de los catalizadores mas significativos de la presente
investigacion ytilizando el métode de valoracién potenciométrica con n-
butilamina, mostrdndose los volumenes acumulados para cada uno de los in-

tervalos de potencial registrados por el electrodo de vidrio.

Las condiciones de medida fueron:

!

Temperatura, 15 °C.

Normalidad de 1la disolucién valorante de n-butilamina en aceto-

nitrilo, .1 N.

Volumen de disolucion, 50 ml.

Peso de catalizador, 0.1 g.



TABLA 5.1 TABLA 5.2

EXPERIHENTOS PREVIOS: REPETITIVIDAD OE RESULTADOS EXPERIMENTOS PREVIQS: SELECCION DE LA TEMPERATURA

Experimento EP:R=1 EPn-2 Ep: -3 Experimento EPT400 EPT425 EPT450

Catalizador: HZSM-5

ZONDICIONES DE OFERACION:

Temperatura {(°C} 450 450 450

H/F . (g.h/moll HiE o nm
.9

Razén molar Tol/MeCH > B

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moies)

Metano 1.16 L5 050
Etilena 272 LosT 1.59
Etano i.os 372 3.79
Propileno 0.30 S.00 C. o0
Propana 2,54 2.7 2.49
Dimetiléter 0.7C Tond 3.0
Fraccion C; 2.306 25T oI
Metanoi .30 338 2. 190
Benceno 13.2¢ s B Il
Tolueno 34,01 4D 35. 58
Etilbenceno A ) oLl
p-Xileno 3.56¢ 1.7 354
m=Xileno 332 3 cE 3. 26
o-Xileno doeld
Etiltoluenc b 3003
Trimetilbenceno 3. 25 2o S.ER
Adgua 20z

PARAMETROS DE REACCION:

[of

SX
PS
Rk

Catalizador: HZEM-5

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {°C; 400 423 450

W/F_ (g .h/mol) 108 108 108 ;
Razén molar TolsHeOH 2 2 2 ‘
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X moies) i
Metano 0.43 0.60 1.16
Ftileno 3,01 3.00 2.72 ‘
Etane 3.38 .52 1.04 |
Propileno 0. 00 G.00 0.00 i
Propano 1.96 1.85 2.64 i
Dimetiléter 2.00 3.00 0.00 ‘
Fraccion C, 0.08 0.07 0.06 \
Hetanol 0.00 0.00 J.00 i
Benceno 5.33 7.13 10.20 !
Tolueno 32,13 37. 36 34.14 ;
Etilbenceno Q.33 3.28 0.28 .
p-¥iiens 3.00 3.27 3.66
m-filenc 7,05 7. 60 8.5%
o-¥ileno 2.82 3. 10 3.58 :
Etiltolueno Tl 1.83 053 :
Trimetilbencenco 0.74 3.19 Q.85 '
Agua 31.07 31.20 30.56 |
PARAMETROS DE REACCION:

c 32.21 40.12 44,14
Sx 51,19 55.00 57.17 '
2. 23.33 23.39 23.15

R 20.7 22.3% 29.91

S

S0avIINsId
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TABLA 5.2 {continuacién) TABLA 5.3

EXPERIMENTOS PREVIOS: SELECTION Df LA TEMPERATURA EXPERIMENTOS PREVIOS: SELECCION DEL TIEMPO ESPACIAL

£xperimento EFT475 EFTSGO FEFTS25 Experimentc EPMA. 01 EPMA. 025 EPMA. 05

Catalizador: HEZSM-5 Catalizador: HZSM-5

-1

SoavrInsad

CONDICIONES DE OPERACTION: CONDICIONES DE GPERACION:

Temperatura [°C} 475 550 525 Temperatura {°C) 4560 450 450
W/F, (g.h/mol) 108 10z 08 WF. {g.h/mol) - P 5 2
Raz;’:n moliar Tol/MeOH 2 z z Razr:;:x melar Tel/HeOH 2 2 2
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X moles) COMPDSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano 1.66 2038 3.4¢ Metano G. 49 0.56 0. 45
Etileno 2.868 2as .99 Etileno 4,10 5.24 4. 26
Etano 1.24 2032 2,08 Etano 0.03 G. 12 0.16
Propileno 0.0C C.o0 3.4 Propileno 0.31 0.51 0.29
Propanc 1.97 2.28 .33 Propanc 0.09 0.52 0.68
Dimetiléter 0.00 5030 C. 00 Dimetiléter Q.08 0. 01 0.00
Fraccién C4 T.CA IG4 c.0 Fraccién C4 0.53 0.10 0.06
Metanol 0.G0o o a4 Metanol 18.66 1,07 0.70
Benceno 8.73 17.47 Benceno 3.00 0. 41 0. 86
Tolueno 37.33 26,380 Tolueno a2, 24 50.55 47 .80
Etilbenceno c.as .50 .3t Etilbencenc C. 00 0.04 0.08
p-Xileno +. 0E B 2.3 p-Xileno C.55 5.98 6.00
m-Xileno T2 - £. 73 m-Xileno 0. 24 2.73 4.77
o-Xilenco 2.61 < L2 3.433 o-Xileno J. 26 1.05 1,67
Etiltolueno .54 G 27 J.25 Etiltelueno 2.00 0.81 1.00
Trimetjlbenceno T 78 s=T G.89 Trimetilbenceno J.08 0.55 0,69
Agua 3048 29075 2959 Agua i2.34 25.77 30. 52
PARAMETRCS DE REACCION: } PARAMETROS DE REACCION:

C 38. 45 48, 23 29,63 c 1.45 18.06 23.45
Sx 7. 84 R 30. 14 Sx 33. 2 34.37 82,535
P 28.93 22,91 22,35 ' B 52.49 61.28 48.21
Rx 231 22.51 23.45 Rx 1.66 15.81 19,92

Ve



TABLA 5.3 (continuacién)

EXPERIMENTOS PREVICS:

SELECTION ZEL TIEMPD TZPaTIA

Experimento EPMA L EPMa 4
Catalizador: HZSM-5

- CONDICIONES DE OPFRACICON:
Temperatura ("CJ 155 3

WF_ {g.h/mell

Razén molar Tol/MeOH

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% wmoles)

Metano 0,48 "1
Etileno 3.8 oo
Etano OLda ool
Propileno 0.12 I.o3
Prepano [ 1,50
Dimetileter 0. 00 ook
Fraccién C‘ 0.3 z.o04
Hetanol J. 00 oG
Beniceno Loz N
Tolueno 1544 3% 50
Etilbenceno S oo
p~Xilenao 3.75 T4
m-Xilenc TUlE ER
o-Xileno TO54
Etiltoiueno J—— Z. &9
Trimetilbenceno 573 26T
Agua 11 4e LT
PARAMUTROS DE REACCION:

c 2759 35,23
Sx 74,59 5T 26
Ps 27.38 2310
Rx 21.39 2353

EXPERIMENTOS PREVIOS:

iON DE LA COMPOSIZION OEL ALIMENTO

Experimento

COMPOSICION DE LOS PRODUCTCS

% males)

Metano C.49 0. 48 0.38
Etileno .30 2.92 2.13
Etane ool 8,13 0. 10
Propileno 1.03 3.23 .13
Propano .62 0.54 0.38
Dimetiléter C.02 0,05 0.00
Fraccisn Cq .46 0.02 0. 01
¥etanol 0.47 0.00 0.00
Benceno 045 2,99 1.30
Tolueno al. 22 58 03 65.13
Etilbenceno 53.08 0.09 0.10
p-Xileno £.28 5.80 5.35
m-Xileno 3.23 3. 46 3. 41
o-¥ileno 1A% 1.17 1.06
Etilteluenc L.39 o.94 Q.93
Trimetilbenceno .49 0. 37 Q.28
hgua 38,21 23.78 19,32
PARAMETROS DE REACCION:

c 30,17 17.42 15.73
Sx 33.22 81.41 78. 98
Es 52.21 55.62 54.49
Rx 26.79 14. 60 12.70

EFTH EFTH3 EPTM4
Catalizador: HZSH-3
CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura {70} 450 450 450
W/ (g.h/mol) 0.2 5.3 5.0 ;
Razén molar TolsMeDH 1 !

'S
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TABLA 5.6
EXPERIMENTOS PREVIOS: SELECCION LE La DILUTION CON N, EXPERIMENTOS PREYIOS: INFLUENCIA DEL TIEMPG DE REACCION
Experimente EPNZ-. & EPNI- = ERnz- 2 Experimento DESAC-1 DESAC-2 DESAC-3
Catalizador: HZSM-S Catalizador: H2SM-5
CONDICIONES DE OPERACION: © CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°C) 450 452 450 Temperatura (°C) 45C 450 150
W/F, {g.h/mol) 5.4 5.4 B WsF_ ig.h/mol) 5.2 5.4 5.4
Ta ) Ta
Fraccion malar N, Zo8 P oz Razon molar Tol/MeOH z 2 2
Razén melar Tol/MeGH 2 2 2 Tiempo de reaccién (h)} 9,28 L.00 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) COMPOSICIDN DE LOS PRODUCTOS (% moles)
HKetano 1.09 I.5% 355 Metano 0. 46 0.44 0.50
Etileno 4.54 .35 273 Etilenc 3. 26 .81 4.25
Etano 0. 0o £.0s c.os Etano g. 16 0. 16 a.14
Propilenc 1.54 1.33 1.2 Propileno 0.62 0,34 0.31
Propano 0.39 G.5T <.o3 Propano 112 0.80 0.61
Dimetiléter 1LIT Dola .28 Dimetileter .09 .04 0.00
fraccidn C G022 oL 30 Fraccién €, G. 04 G.0% 0.04
Metanol i.el i5 Metano} oo .56 Q.94
Benceno .00 2035 <. 49 Renceno 0. 99 .82 0.57
Tolueno 54,19 2 l2 31071 Tolueno 48, 22 47.58 48. 35
Etilbenceno o.ot T.oo4 .08 Etilbenceno (AN .10 9.07
p=Xileno S.8:3 o, c. ol p-Kilene 6. 16 6.39 6.58
m-Xileno 5. 85 33 2.43 m-Xileno 4. 60 4.99 4.11
o~Xileno S.43 . de 24 a-¥ileno 151 167 1.45
Etiltolueno 5.7 Z.585 R Etiltolueno il 1.23 1.13
Trimetilbencenc 3.4z R ToAZ Trimeiilbenceno Q.38 0.43 0.64
Agua 28.92 30,09 29,351 Agua 31,18 30.76 30.30
PARAMETROS DE REACCION: PARAMETROS DE REACCION:
c 11.84 15,75 i6. 32 : o 22.87 24.15 22.63
Sx Q2. 33 35. 7% 54,381 Sx 22.56 83.51 83. 40
Ps 81.97 7G. =27 5. 06 P= s50. 22 48.99 54,20
Rx 11. 57 14,19 14

.55 . BRx 19.63 20.80 15,42

9L




TABLA 5.6 (continuacisn} TABLA 5.6 (continuacién}

EXPERIMENTCS PREVIOS: INFLUENCIA DEL TIEMPC OF REAZZICHN EXPFRIMENTOS PREVIOS: INFLUENCIA DEL TIEMPC DE REACCION
Experimento DESAC-4 CESAC-S DESAL-= Experimento DESAC-7 DESAC-8
Catalizador: H25M-S Catalizador: HZEM-5

CONDICIONES DE OPERACION: CONDICIONES DE OPERACION:

'S

SOav1Insayd

Temperatura (°C} 450 157 Mt Temperatura £°C) 450 450

W/F_ {g.h/mol) S04 - i W/F_ (g h/mal) 5.4 5.4

Raz:i;x moiar Tol/MeOH z Z Razc;:; melar Tol/MeCH 2 2

Tiempo de reaccion (h) 3.00 4.00 5. G0 Tiempo de reaccidén (h} .00 7.00

COMPOSICICN DE LOS PRODUCTOS (% moles) COGMPOSICION DE LOS PRODUCTIGS (% moles)

Metano Q.53 .59 T.e4d Hetano 0.62 .61

Etileno 4.25 5,03 583 tileno 5.%0 5.37
Etane 3. 12 3.09 0.27 Etano 0.05 0.03 I
Propilenc 0.35 0,51 556 Propileno 0 41 $.30
Propano .45 2,30 3.20 Propans 0.13 Q.08

Dimetiléter R R 0,05 Dimetiléter 0.06 0.0%

Fraccién CJ. 2.0% L.oLS Fraccisn C4 0.09 0.02

Metanol i.53 124 Hetangl 1151 14,18

Benceno 3,36 .32 Benceno 0,00 0.00

Tolueno 49,30 51,74 36,10 Tolueno 59.53 60.51

Etilbencenc 0 0g fozed 5,00 Etilbenceno 0.00 0.00

p-Xileno 5.78 5. 57 SR p-Xileno 1.06 6. 77

m~Xileno 3.24 nolg Lo m-Xileno 0.53 J.41

o-Xilene HS L 0% 0,98 o-Xileno 0. &1 0. 48

Etiltolueno AR Etiltolueno 0.00 0.00
Trimetilbencenc 2.7% 2.7 .8l Trimetilbenceno 0.25 0.1

Agua 29,50 Agua 19.27 i6. 81

PARAMETROS DE REACCION: ) PARAMETROS DE REACCION:

C 20.90 5.2 8.94 c 3.49 2.56

Sx 34.15 84.31 X Sx 89. 88 90.77

P 60,17 o2, 99 58. 68 Ps 438. 37 46. 30

Ax 18. 08 14. 30 8,32 Rx 3.56 2.68

LL




TABLA 5.7 TABLA 5.8

CATALIZADOR BASE: INFLUERCIA DE La COMPOEICION SE:

CATALIZADOR BASE: NFLUENCIA DEL GRADO DE INTERCAMBIO

. S e

0ay 1L Ins3y

=1

«

Experimento I3-21AL70 Ixperimento CE:I1-0  CR:11-57 CB:11-70
Catalizador: HZSM-5 ' Catalizador: H2S8M-S%, calcinado previamente

Relacidn S;'\Dz/.'\lzl'.?3 24 Y el Grade de intercambia (%] 3.0 56.5 69.0
CONDICIONES DE OPERACION: CONDICTONES DE OPERACION:

Temperatura {'C) 158 450 158 Temperatura (°C} 450 450 450
U/Fja(g.h/mol) ER S e W/t {g.h/mol) 5.4 5.4 5.4
Razén molar Tol/MeCH 2 z 2 Razéon molar Tel/MeQH 2 2 2
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) COMPOSICION DE LDS PRODUCTOS (% moles)

Metano C. 45 G.E5 [ Metano 1,20 8.66 Q.85
Ftilenc 3,30 87 5,33 Etileno 3.57 5.82 5.75
Etanc 2.5 a.17 2,05 Etano 2.60 Q.12 0.11
Propileno - 2,33 2,75 Propilenc 7.09 3. 73 G.54
Propano 2090 3.75 335 Propano 2.00 C. 44 5. 46
Dimetiléter 2,00 .02 2,03 Dimetiléter 5.15 g.02 c.C3
Fraccion G 0.35 AN Fraccien © J.12 0. 09 o.08
Metanol SRR ooET Metanol 26,08 3.27 4,39
Benceno LLaE .74 238 Benceno .09 3,26 G. 37
Tolueno 35. 93 31782 33,40 Tolueno 45,50 23.74 52.582
Etilbenceno TN SoaD 2055 Etilbenceno 0.G0 Q.02 0.04
p-Xileno e 33 5. 3% 3.52 p~¥ilenao 2,00 5.09 4. 89
m-Xileno - 4,57 30138 m-Xiienao a.00 1 23 2.69
e-Xileno 13 Y o-Xileno 0.20 0,46 .87
Etiltolueno 1350 oLEY Etittoluens .00 .62 .82
Trimetilbenceno 3025 oE% Trimetilbenceno 0. 00 0.21 Q.27
Agua 30,79 37 23 28. 22 Agua 6. 30 27.34 26.62
PARAMETROS DE REACCION: PARAMETROS DE REACCION:

C 26. 3% 23, 4% g =i < 0. 00 12.29 15. 39
Sx 79,635 51,34 33,50 Sy 0.80 86.:1 84.98
Pz 35.47 S1.15 35,33 Ps 0.9 74.34 57.84
Rx 22,12 19. 89 16,10 Rx .00 11.19 13.61

BL




TABLA 5.8 {continuacion} TABLA 5.8 (continuacién)

'S

SOavIHISHY

CATALIZADOR BASE: IN IA DEL CRADT DE INTEIRCAMBIC CATALIZADOR BASE: [NFLUENCIA DEL GRADO DE INTERCAMBIC
Experimento CE. DI-5C CELLI-R0 Experimento CEl1-100 CB: II-100(r;
Catalizador: HZSM-5. calcinado previamente Catalizador- HZSM-5, calcinade previamente
Grado de intercambie (¥ 30« EER Srado de intercambio (%) 100 o 100,49 ireint ;
CONDICICNES DE OPERACION: CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {"C) 450 LED Temperatura {°C) 450 450
W/F_ lg.n/mol) T3 Zoa W F_ {g.h/moi) 5.4 5.4
2] )
Razon molar Tol/MeOH z 2 Razén molar Tol/MeOH 2 2
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {% meles COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {% moles)
Hetano 2,55 0. 58 Metano .57 0.60
Etileno 4.7 1. 73 Etileno 3.71 4.54
Etano S Etane Q.17 0. 17
Propileno o.54 .50 Propileno 0.40 G. 37
Propano 2. 58 T Propano Q.77 0.75
Dimetiléter SRS P Dimetiléter 0.02 2.01
Fraccidén C, 2. 0% 728 Fraceian C, 0.09 3.09
Metanol 1,84 © a3 Metanol 1.3%9 18
Bencenc 2,43 .50 Bencene 0.60 0.54
Tolueno 30.38 SC. 30 Tolueno 50. 60 50.64
Etilbenceno o7 Etilbenceno 0.07 0.08
p-Xileno 5 Te p-Xileno 5.24 5.75
m~Xilens I8¢ 356 m-Xilene 2018 2.3
o-Xileno 3032 oL Be o-Xileno 1.01 Q.99 ;
Etiltolueno : 1 93 Etiltolueno 0.95 1.17
Trimetilbenceno SR 344 Trimetilbenceno 0. 42 0.41
Agua 2614 13,45 Agua 29.51 29.81 .
FPARAMETROS DE REACCION: . PARAMETROS DE REACCION:
c 1756 1780 C 17.69 18.27
Sx 32. 7% 32.71 Sx 82.10 81.48
o o s 2 s Ps 55,67 59.56
Rx 15,44 1544 Rx 15.21 15,58

6L




TABLA 5.9 TABLA 5.10

CATALIZADOR BASE: INFLUENCIA DEL SRAZD DE INTERCAMELIC CATALIZADOR BASE: LA CONCENTRACION DE HCL EN LA
INTERCAMBIO.
Experimento CE: I1-=C TB II-SC.r- Experimento CB IN- 1 CB: Ih-. 2 ZB: IN~. 3

Catalizador: HZSM-5, no calcinade previamente Zatalizador: HZSM~S. ne calcinade previamente

Grade de intercambio (%] LU

Nermalidad HC1 o1z 225 5.50

G ICICNES DE OPERACION: .
coNp ¢ CONGICTONEE DE CPERACION:

T ura (°C) 150 a5
emperatura L) N Temperatura (°C) 450 450 456
W/F_ (g.h/mol} 5 4 5.4 .
I T %/F_ (g.h/mol) 5.4 5.4 5.4

Razén meolar Tol/MeGH

[

Razon moiar Tol/MeOH

83
[
[\

COMPOSICION DE LOS PRODUCTGS (4 les] o ,
P C meles COMPOSICION DE L0OS PRODUCTOS (¥ moles)

'S

SOQY.LINS3Y

Metano 2.5z 0.53 Metano Q.77 0.54 0.63
Etilenc 417 3. 8% Ftileno 1.15 3.89 4.05
Etano o4 S Etanc ¢. 13 0.13 0.13
Propileno o385 .32 Propileno 0.39 0.33 0. 38
Propano 0. 5% Q.07 Propano 0,48 .53 0. 53
Dimetiléter S| 501 Dimetiléter 3,00 0.01 2,01
Fraccieon C g .08 Fraccién G, Go09 0.07 7.08
Hetanol L0 [ Metanol i c.00 1.33 1.40
Benceno 3~5f PR Benceno J.43 3. 54 .55
Tolueno 18,17 48,48 Tolueno 48. 36 48.10 48.98
Etilbencenc S c.oE FLilbencenc 0,05 0.0% 0. 06
p-Xileno 5.28 342 p-Xileno 5.53 5.78 4.99
m-Xileno 525 532 m-Xileno 3.98 4.92 P
o-Xilenc LT t.eb o-Xileno 172 1.93 1.T8
Etiltoluens S22 128 Etiltoluens 1,27 1.29 1,23
Trimetilbencenc HC‘ 5 £.50 Trimelilbencens G.74 3.53 Q.63 :
Agua .22 uese Agua 31,10 30. 04 29.83 5
PARAMETROS DE REACCTON: PARAMETROS DE REACCION:

gx 23:52 ;g-gz c 21,30 23.34 21. 64
o o ok I S« 81 83 83.96 82.28
Ps i a8l P 59.28 45.76 43. 40

08




TABLA 5.10 (continuacién) TABLA 5.1%1

CATALIZADOR BASE:. INFLUENCIA DE LA CONCENTRATION OF HOL BN LA CATALIZADOR BASE: CA£LJ7IMAZION. INFLUENCIA DEL METODO DE ACTIVACION
D1SGL DE INTERCAMEIO. ‘f
S i e e e e e i
Experimento CB: IN-1 B IN-2 EOIN=d Experimento ZAL: NO CaL:SI ;
. p— — f
Catalizador: HZSM-5, no calcinado previamente Catalizeder: HZSH-S. Condicicnes de calcinacidn: ;
Normalidad HCL L0 Lo Temperatura (Cl-tiempa (h) — S50-16 "

o CONDICIONES DE OPERACION:

CONDICIONES DE COPERACION:

Temperatura ("C} 450 450
Temperatura (°C} 450 452 450
WAF  {g.hrsmol) 3.4 5.4
W/F_ (g h/mal) 5.4 5.3 3 5
e Razon melar Tol/MeOH 2 2

Razdn molar Tol/MeOH

a
r

- COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
COMPOSICION DE LOS PRODUCTCS (% moles)

Metanc 0. 68 0.73 :
Matano 0.54 158 z.58 \
Etileno 5.26 4.70
Etileno 3. 50 S Z.89
Etano 0.14 0.13
Etano 0.1 .14 C.oi5
Propileno 0.60 0.54
Propileno 0,32 o8 oo
Propano 0. 42 0. 42
Propano 0.735 3.72 5.7
Dimetiieter 0.G61 G.04
Dimetileter 0. 00 o, Go 20
Fraccién C 0.01 0.07
Fraccién © 0.08 T8 3.03 i
4 Metanol 4.17 3.53
Metanol .58 .00
Benceno 0.26 0.34
Benceno 023 .78 T. 50
Tolueno £3.37 52.29
Tolueno 1&. 86 18 & 37.57 ;
Etilbenceno 0.02 0.03 !
Etilbenceno Q.11 O. i LTS ] i
i p-Xileno 4.20 3.85 H
p-Xilenc 4.54 5.38 S i
m-Xileno 2.04 3.10 ;
mn-Xileno £.33 .45 555 i
o-Xilene 1,13 1.48 : |
e~Kileno 2.0% 2 T2 : ;
Etiltoluenoc 0.64 0.78
Etiltolueno 1,74 Loan T
Trimetjibenceno 0.42 0. 56
Trimetilbenceno 2.53 0.5 .53 !
Agua 26.65 27.42
Agua 31.41 3l.ip 31057 - S i
- T PARAMETROS DE REACCION:
PARAMETROS DE REACCION:
c 13.45 15.65 }
c 25.41 22,01 2383 Sy 24.53 23.12
S 79.90 R 8018 P 57.05 45.71 i
Ps 34.57 4577 41.32 Rx 11.92 13. 59 \
R 20.90 1781 19.81 ) “

SOQvLINS3dy S
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TABLA 5.12 TABLA 5.12 (continuacion])

CATALIZADOR BASE:

SINAZION B

IIox FRTTIRIAL CATALIZADGR BASE: SRIMERE DISERC FACTORIAL
Experiments -l CDFlo-i=t COFt- =1+l
Catalizador: HZSM-5S. HZSM-S5 Condiciones de calclnacioén:
Temperatura | Cl-Tiempe (h) Temperatura [ "C)-Tiempo (h) &00-10
CONDICIONES UE OPERACTION: - OPERACION:

Temperatura (°CJ 350 LR Temperatura [°C) 350 150
W/F_ ig.n/mol} - ) WAsF_ (g.h/mol) S 4 3.4
Ragon melar Tol/MeGH 2 B Razon molar Tol/MelH 2 I
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ meles) COMPAOSICION DE 0S8 PRODUCTOS (¥ moles!

Hetano TS Dk Metano 5,49 3.53
Eritene T oo Etileno 366 3.53
Etano S S Etano SN 2. 18
Propiiena L D3 Propilenc 5,03 5. 29
Propano Lo ol Frooanc -1 O 583
Dametileéter R Timetiléier o0 G.C1
Fraccion T Lo Dol Fraccidn T DLo7 .36
Hetanocl R P Metanol s 68 .00
Benceno 5 T Bencent DUB3 0 85
Tolueno SiLlE TLan Tolueno 37,12 46. 57
Etilbenceno - L. lE Srilbencens 7. 0% o.0%
p-Klieno L8R p-Xileno 3011 5.55
m-Xilenc i m-Xileno &35 5. 14
z-Ziieno LLLE sonn o-Xilenc 2.06 1. 97
Etiltolueno TR 7 Ftilteluenc A 1.54
Irimetilbenceno =t onl Trimetllbencena oLa0 D80

Agua Se Agua

L
Qa
4
[}
[}
—
N
o8]

]

SOOYIINS3Y

PARAMETROS DE REACCION: SARAMETROS DE REACCION:

C z 25.02 25.92
S» Sx 22.04 81.62
P: Ps 32.37 40.84
Rx R« 21.0%8 21.74

&8




TABLA 3.

CATELIZADOR SASE:

HACICH

12 {continuvacion)

ShIMET T

Experimento

Catalizador: H2S8M-S. Candicianes de

Temperatura | C)-Tiempo

(hi

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura ('C)
W/F_ lg.h/mol)

Razon melar TalsMeOH

COHPOSICION DE L05 PROBUCTAS

HMetano
Tiileno
Etano
Propilieno
Propano
Dimetileter
Fraccidén O
Hetanol
Benceno
Teiueno
Ltilbenceno
p-Xileno
m-Xilenao
g-Xiiena
Etiltolueno
Trimetlilbenceno

Agua

% moies)

R

wn

PARAMETROS DE REACCION:

c
Sx

Rx

SR

i da

O €3 v fm

5
5.
P

calcinacion

P

TATALIZADOR BASE:

P el
A len

Experimento

S

DT DISZNO FACTORIAL

Catalizador. HZSM-S5. Cendiciones de

calcinacicn:

femperatura {"C)-Tiempo (h} 500~3 50C-10
E OPERACION:
Temperatura (°C) 15T 450
WeE o fg.hsmold o4 5.4
RazsA moiar ToisMeOH el
TOMPOSICION OE LOS PRODUCTOS A molest
Metano 7,49 2,83
Friisno 168 3.53
Etanc S 3.5
Fropileno 2.2 3,29
Propanc Z.65 J.6%9
Dimeviléter Z.01 0.01
Fraccicn O e 2. CE
Metanol ' L. EB .00
Bencenc 1IR3 .89
Toluenao 5712 16,57
Etilbencenc LoLB 4. oe
p-¥ileno 5011 S. 56
m-xilena RIS 514
s-Xileno Z.0% 1.87
Ttiltoluenc 1.8 1.54
Trimetilbenceno C.320 C.eC
Agua 30.73 31.42
PARAMETRDS DF REACCION:
z 25 02 25.92
S 852.04 31.62
Fs 38.57 40. 64
Hx 2:.09 21 74

SOAYLTNSTY
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TABLA 5.13 (continuacidén] TABLA 5.14

CATALIZADOR BASE. ZA_TIRACION Z

CATALIZADUR BASE- A

Experimento S Experimento CDFILGa CDFi:d+ra

Catalizadaor: HZSM-3. Condicicnes de caicinacion: Catalizador HZSM-5. Cgndiciones de calcinacién:

[
:
l
i

Temperatura { "Ci-Tiempc (h}

Temperatura {"C!-Tiempc [h] 575 575-10
CONDICIONTS DE OPERACION: NUTOTONES DE OPERACION
Temperatura {°C) 5 B Temperatura (0} 250 450
W/F_ {g.h/mol) S g 4AF_ {g.hsmol) 5.4 5.1
Razon moiar Tol-MeOh : . : Razon melar Tol/MeDH 2 2
COMPOSICION DE LGS PRODUCTOS (% moles!) COMPOSICION DE LGOS PRODUCTOS (% moles)
Metano PR LT g Metano Z.5e 2.e0
Etileno P DU O Etileno 4.1 3047
Etano .18 oL .ol Etanc (R C.17
Prcpilenc ToaT TLoIE Propileno AR 3. 54
Propane =N B RN Propano . B4 0. .83
Dimetiléter o2 R Lo Dimetileter 700 2.00
Fraccién C2 P T [y o C.oiz
Metanol S ' C.CO
Benceno ©oTs Tose Lo .82
Toluene I ) Mg PE I 18.60
Etilbencenc TU0E e Sl Etilbencenc no3g o012
p-filenc il o = p-%ilenc 4.35 520
m-Xileno - = m-Xilenc PE2 4.70
a-{ileno RV TR = o-Xillene 1.53 1.43
Ftiltolueno TG N LUEE Etiltoluenc a7 P-Y:!
Irimetilbencenc =) oL ) Trimetilbencena .82 562
Agua AR Agua 30,49 3:1.27

PARAMETROS DE REACTION: FARAMETROS DE REACCION:

[of iz S ot 21.0% 22.29
S 3 T 3x g1.32 TE. D2
P= 4. 5.5 Fs 14. &1 45, 89
Rx w3 IS Rx 19.34 18,11

=

GOUYLINSAH
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TABLA 5.14 (contiguacicn]

TATALIZADOR BASE: TALIINATZICN. ZEZMNTC o Tl N TIEMPC ZE CALCINATION
Bl ZATALIZADOR BASE
Experimento N JhER-x Experimento 2. ISh OO 40k
Catalizador: HZSM-5. Condicicnes de calzinas:dn: “atallzador: de caleinacion: !
Temperatura ("C}-Tiempo {(h)} - R sTpeEraturi ] Elels

CONDITIONES DE OPERACION: ZONDICIONES DF

SOV LINSHY

Temperatura (°C) 150 1T3 Temperatura [ °‘C} 450 350
W/F  (g.h/mol} 34 CI 4/F Qg hsmol) Y. 4 5.4 :
Razc-jﬁ molar Tol/MeOH z . Aazson molar Tol/MeOH 2 2
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {Y moles) i
Metano Dok wonl Yerano 5,48 3,82
Etileno < Lol Ttiieno 378 3.83
Etano P oz Ftano o7 .18 !
Prop:lenc [ sl Prsgilenc R C.34%
Propano PR LT Fropanoc 1.33 0.68
Dimetiléter ) TLLD Dimetileter 2,00 .30
fraccion C, R SR Trazoion T D24 2.Ce f
Metanol S LU HMetann i .08 0.4a7 ‘
Benceno Lo ooEe Hencenc Rt 08T 3
Toiueno R = c:iuenc ST 26 48. 35
Etilkenceno LoE [ Ytilbenceno T .39
p-{ileno I.oaiE - p-Xileno T.25 5.83 :
m-Xileno T Lo m=iileno =Sl 4.83
o-Xileno Lo S a-Xileno .79 1.42
Etiltolu=no K Ftiltoiuenc L.38 1. 39
Trimetilbencenc ool LT Trimetilbencenc .39 G. 54
Agua BRI BRI Agua 21033 2080

PARAMETROS DE REACCION: FARAMETROS CDE REACCION:

C o 4,57 22.68

3. Sy 81,37 81.00 ]
Bz P 3%.06 49,06 !
R Rx 20,83 19.00 1

g

a4



TAELA 3.16 TABLA 5.17

CATALTIZADCR BASE:

voeT. CATALIZADOR BASE: a5 e DE
LXperimento AsLBENT w5 Ixperimento AG.12% AGL18%
Cat _= i ad - ) . . .
Catalizader HZSM-3 agiomerado catal:zador HZSH-S aglomerado
Aglomerante Agicmerante (4 peso) o 3

CONDICIDNES DE OPERACION: e

Temperatura {0} EEN S
Temperatura { () 357
WY ig.oh/smol) S T
Ta W/ Lg hfmoil B
Razon molar Tel- HeOH -
— . Razon molar Tol/MeUH 2

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moies) [
COHPOSTZION DE LOS PRODUCTOS (% meles!

Metano = oe3 C s
Metano ooE2
Etileno PR s
Etileno )
Etano STz soE
Etansc TR
Propileno SRRV N
Proplleno PN
Propano o 3T
Propanp .55
Scimetiléter Ll
Cimetiléter 2
fraccidén C, FAN oo
* Fraccion © z
Metanol Ttk T i
Meranol VT
Benceno z 0
Senceno ST
Tolueno e =4 Ll
Tolueno PN
Etilbencerc -
ftilbkenceno B
p-Xileno Lol K
p-Xileno 57
m-Xiteng . )
m-Xilenc 3057
o-Xilena T
a-Xlienc LT
Ftiltoluenc e
Etilteoiueno i
Trimetilbenceno R B
Trimetilbencenc 053
Agua T T
e e _ e Agua 23Tl

w
[

[}

L
[ ]
'S

on
()

-

[
SOV NS

i

wn

.
(]

1
(]

(5
o
[$}}

i~

%]

o O
o

o
o
L0

o

L

PARAMETROS DE REACCION: ) _ '
FARAMETEOS DFE REACCION:

Sl

< s

3 0L < 2785

- o : S« 22 57

Fix N : P 60 04
Rx 17 54

o
~ e -l
o4

[ oo JY 59
E»J DN




TABLA 5.17

sl

CATALIZADOR BASE: aGLTMIRAZION. @
AGLOMER A

reontinuacisn] TABLA .18

CATALIZADORE BASE:

e
3

Experimentc AC: 2B Experimento LG
Zatalizador HZSH-3 aglomerado Catalizador HZEM-% agiomerado
Agiomerante [/ peso!l g Aglcomerante (4 peso ) 35
CONDICIONES DE OPERACION: 10KES DE OPIRACION:
Temperatura (T} L5 H Temperatura (°C} 3 48C
{g.h/mol} EIN EI Wobodg.nsmoll - 5. 4
Razén molar Toi MeOH z Z Hazgn moiar Tol-MeQH 2 2
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (3 moles) CCHPCSICION DE LGS PRODUCTOS (Y moies)
Metano TUEA =5 ¥atano 782 ¢, 51
Etilenc L TS Ziilenc EGS =017
Ztano S .t Ltanc BRe G.oid
rropileno 3 A8 Propilenc 353 C.33
fropano Lont M- Fropano .2 0.5
dimetiiétar - i Limetlleter SoLo
Fraccién C; N S T z ~.C3 .07
Metanoi y ToiA Metanoi ERC 5.sC
Bencenc T Doas Sencenc Rl 2.45
Tolueno PR T4 Toluenc 25,22 319. %3
Etilpenceno - - ilkencenc noac 3.07
p-fileno ToEE i3 T.21
m-Xileno z ol 2. 2%
s=Xileno ol <7 P 381
Etiltoluenc - T e .28 1,33
Trimetilbenceno ) L Zol4 S, 27
Agua U I 23 AgUs Z4 85 30. 2%
PARAMETRQS DE REACCION: - FARAMETRCS DE REACZION:
z Ta z T82 19. 18
Sk ERe -, S .77 82.61
Fs LT Fr 7g 9 71.30
Fx a0 Ax 767 16. 37

GOV CNSTH
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TABLA 5.18 (continuacién) TABLA 5.19
CATALIZADOR BASE: AZITMEIRACION ACLOMERACION: DEL TIEMPC DI OPERACICN
Experimento AL MALTDL Exper:mento A5, 2225 ~G 100 AG. L2
Catalizador HZSM-5. aglomeradeo “atai:zador: HZSM-% Agiomerado
Aglomerante (% peso! k5 oz agliomerante (X peso) 35 33 335
CONDIC PERACION: e § i
ONDICTONES DE O 1 “ONDICIONES DE OFERACION:
Temperatura {°C) T = .- . .

3 e ’ Temperatura { C} 450 453 450
WAV g T I - - .
W/F__tg.h/mol) W/F_ Lg.h/mel) 503 - S.4
I3 : molar Tol MeQH : - — .

azen moe ¢ o Razeon moiar Tol/MeOH z 2
- T T - Tismpo de op sl 205 29 2,96
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles) tempo de operacién [(h! ‘ 2

Metano Lo LonT COMPOSICION Dt L.OS PRAODUCTOS (% moles)
Etiienc E . Matano z. eR:to] 0.62
£t oo Zn 54 5 6
Lhane Etileno 354 528 .22
leno - e .
Propilen Etane P 2.5 G010
bas o . -
ropanc Prepileno 5003 ] 2.76
Dimetiléter T - Propanao .58 .86 .32
I3 0 C TS 'E
Frageion -, Dimetiléter 20 S = g7
Hetano!l L L - - - . o e
Fraccion < IS o1 o.07
Benceno T R . . N - .
Metanci S S 28 oLl
L 1B S Kl . -
Tolueno i Benceno S .21 a. 606
Etile - [ . o -
iivencenc Toiuena 30053 3o 56,50
p-iilena SRt - -
F : Etilbenceno oL 26 2.00
m-Xileno e =7 . R . -
mTRLL p-Xiieno TooE .38 340
o-kileno o - m-Xileno 32 1T 0.7¢
Fditeea =% E— . -
Bliltaluens R e s-Xileno 0.5 O4R 0.38
Trimetilbencenc T L= L - . .
rime gneen Triltsluens 15 i.ia J.13
Agua cRT Trimetiibencenc Lols .25 d.18
e Tt TT o mmmn s . 30,30 30. 43 2435
FARAMETROS DE REACCION: Agua N . > 30,43 4.3
C FARAMETROS DE REACCION:
Sx
P c 1593 17 23 7 32
Rx Sx 20. 7 83.18 893.73
— - T2 Ti.0% 75,499 T4, 99
Fx . 0O 14,85 7.42




TABLA S.19 {continuacién) TABLA 5.20

AT
o

AGLOMERACION:

'S

SOAV.LINSHI

Experimento Faa B f &G DE-2
Cataiizador: HZSM-£ Aglomerade (_‘V-L;Lajizadoz' HZSM-5 aglomeradoe
Aglomerante {¥% peso! 535 = Diametrs de particula {mm] TS 5%
,GNDIC’O;J;:SmDF OPERACION: T T CONDICIONES DE OPERACION: o R
Temperatura ("C) 150 o Lo Temperatura (0 2a0 S48
W/F_ ig.hs/mol) e o F "'_:;ig‘h’m“ vk 5ok
Raz:.n;. moiar Tol/MeOH : . . Cauaai masico (gs/h) 154 .38
Tiempe de operacion (h) .20 P R Razon molar Tol/MeOH . <
_ ) . Tt 7 - o T ——
“OMPGSICION DE LOS PRODUCTCS (3 i i o ~OMPFOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Hetano - 2a — _ Metanc L. 55 0.8
ELileno s -G s s Etileno 5,97 4,65
Flano Core oae o Tiano S 5,130
Propilenc 3.4z S o Propileno R 622
Propano - - <o rropans R S0l
Dimetiléter s S - Limetileter ST 2.3
fraccisn O - Co Fraccion C; Z.50 o.C2
Metansl K N P N Metanol .00 .00
Bencena - . - Benceno Z.U% 1.41
Toivenc T R I Toiveno 23,45 42,90
Etilbenceno TonC oo e Ztilbenceno 4uk a.57
o-Xileno . . p-Kiieno 10,56
m—¢1leno o C s © g m-silleno SRS 5.06
6-Xiieno 2 ae N s-Xilene 1,08 1.62
Ztiltoluano - - Eiiitaluena .22 .34
Trimetilbencens s K a5 “rimetilbencenc o1 .52
Agua < v i . o Agua 30,63 31.30

PARAMETROS DE REACCION: PARAMETROS DE REACCION:

C 3 c 2985 31.48
5 ag Sx £7.09 88.31
2. By 59.66 82.13
R Flx 26.86 28

(8

|




TABLA 5.21

AGLOHERACION: AGLOHERACION: OE LA
Experimento R Experimente AG: D03 AG [1%
Catalizador HZSH-S5 agiomerade Cataiizador HZSH-Z aglomerado
Diametro de particula {mm) .o Ciametro de particula {mm) 55
CONDICIOGNES DE OPERACION: CONDICIONES DE CFERACION:
Temperatura [ ") ERY i Temperatura {77} 45 540
w/F_ (g.h/mal) E : ZAF L. nemol) 5 5 5

o Te

Cavda: masico (g/h) Cpe o Caudal masico (g/h} <.t £.20
Razan molar Tol/MeOH - Fazon molar Toi MelH 2 z
COMPDSICION GE LOS PROBUCTOS (% moies! TOMPOSICION DE OLOS PRODUCTAS (% moles)
Metano ooen P Heiano .72 o.583
Etileno B Etileno .35 3,94
Eiano SN P Etano .29 5. 25
Propilenso “ Propilene C.6d 0. 50
Fropano Loal i Fropano Z. 0. 43
Dimetiléter LLlL 7 Dimetlleter jomele; o, 01
Fraccion € T Fraccién 2 (O ¥ 0.10
Metanol I8 Metanol c.o o0 . G0
Benceno 2000 _T Benceno 2.2z 2.0
Toluenoc PRV - Toiuveno 15 0I3 13,28
Etilbencenc Iz Etilbencenc 2.a7 g.10
p-Xileno R : p-iileno g.80 11,42
m-Xilenc it m=-Xileno 4.42 1.58
s-xileno - o-Xiiena ioll 1.15
Etiltolueno sIR tiiltcgluenc .31 .22
Trimetilbenceno - o Trimetilbencenc 2,13 0.14
Agua sl 2T ATuad 30,89 31.22
PARAMETROS DE REACCION: FARAMETHRDS DE REACCIOM:
C ot 26.75 30.7
Sx Sx 34.04 87.34
Ps P 61.43 66.58
Rx Rx 23.18 27.45

]

OVINSRI
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TABLA =.22 (continuacién}

MODIFTCACION: 'z MODIFICACION:

JEL AGENTE MODIFICADOR- Mg

R fxperimento MO HGE MT: MGS MC: MG

Experimente

Catalizador HZSH-S aglomerado Catalizader HZSM-S% ag:omerado

% pesg de MmAagnesio. W

S . peso ma DLW
- p de gnesic. an

ZONDIZIONES DE OPERACION: CUND

ICIONES D OPERA

Temperatura [°C) 452 P

Temperatura | °C) a5 550
U/'F‘.Lg.h/mnl} SR S Lot Z/F_ {g.hsmol) 5.4 23 5.4
Razon meiar Tol/MeOH - - a k! 3

z . Z ®azon molar Tol/MeOH

COMPOSICION DE L.OS PRODUCTOS (% moles: ZOMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano ILED LA ST Hetano 06T .84 C.82
Fiileno fake Etileno 5,487 SR S. 60
Ftano Zoild ol - Ftanc Z.o%4 TU18 3,17
Propilenec TOES - 2 Propilienc oonE e I.08
Propano Z.A% .ozl .oAE Propano S Too7 .85
Dimetileter .30 TLlA Lo Dimetiléter LGl T.00 2.0l
Fraccion C; ooz T K fraccion o 2 S ALY
Metanol TLoT Toa Col Heranol 22 .08 2
Bencens IoEr ) Rencenc B 332
Toiueno sTodr Tl e Teiueno 52022 5445
Etilbencenc 5o LG : ftilbencenc Dok T4 .03
p-Xileno - .3z Ep a-Xileno = 543 5,58
m-X1lieno . e m-Xilenc h .21 3.8
a-Xileno oAl o7 ToLE c-Xileno 3.08 206 .04
FEtiltolueno Do S 22 ttiltoluenc o 536 .64
Trimetiibencenc o s Lol Trimetilbencenc 3.5 53,33 3.60

R Agua 23035 35.09 29 18

PARAMETROS DE REACCION:

. - - 1138 12. 16 10,17
Sy a5 5. 6.7 85.05 8%. 92
7y 28 P 4.87 95. 96 96.13
Rx ! R 1108 1104 .58

]

SOV NS
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TABLA 5.23 lcontinuacion]

MIDTTICATIY Il MOLIFICADOR:
Experimento heio st MO: P4

Catalizador HZSH-% agiomerado Catallzador HZASM-S aglomerade
v pesv de fosforo, w RN Lo v opeso de fasferc, w_ cs .82
CGNDICIONES DE OPERAUION: TONDICTONES DE OPERACION:
Temperatura [ C} 450 PN Temperatura (°C) 350 450
'-J/F__ig.h/rnnl) N T WP lg.hs/mol) 5.4 sS4
Razon meolar Tol/MeGH - N fazon molar Teol/MeOH 2

COMPCSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ motles)

Metano

Erlieno

Etanc

Propilenc

%]
o

[}

[y
e

(98]
=3

WoR
B

e
J —

Propano ) 5% Propanc .55
Dimetiléter LT IooI Dimetilerer 502
Fraccién C; oot TU13 Tracclon < 203
Metanol I, oo Matanoi ( 35
Benceno ToAE Toon Sencenc o JC
Tolueno RN FI Toluenc 5356
Etiibencens P oIl reijbencens 02
p-Xileno B ] p-¥iienso 5. 91
m-xileno 3 DT m-Xilenc 2,53
s-Xileno Il Y s-¥Xileno x.22
Etiltolueno Ll R Etiltelueno G50
Trimet:ilbenceno Loin z Z.0a
Agua oIl 28,52
PARAMETROS DE REACCION:

- o S - 11,24
ey 33 - 3. %1.54
Ps i 20 2 Py $8. 33
R JOCT Y Llload Rx HoRRL

.1%
89.
0.
.85

86
30

SOV 1INSAY
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MODIFICACION:

Experimento
Catalizadaor HZSM-5 aglomerado
Yopese de siliclu, w =

Rl

L

CONLICIONES DE QPERACICON:
Temperatura {'C)
W/F_ {g.hsmol)

Razén molar Tol/MeQOH

COMPOSICION DE LOS PRODUCTODS (% moles)

Metano
Titiiene
Etanc
Prnpiléno
Propano
Dimetiléter
Fraccioén C;
Metanol

Benceno

Taluene =

Etiibenceno
r-ilieno
m-Xileno
s-Xileno
Etiltolueno

Irimetilbenceno

Agua on

PARAMETROS DE REACCION:

w0
®

p-
Rx

4
il

TABLA 5.24 (continuacion}

MODIFICATION:

31

Experimento MZ: 3135 MO E14
Catalizador HZSM-% aglomerado

“opeso de silicia, w_| .78 2,44
SONEICIONES ZE OPERACION:

Temperatura {'C) 350 550
H/Ffﬁlg.n/moli E sS4
Razéﬁ molar Tol/MeOH 2 2
COMPOSICION DE L0S PRODUCTOS {¥ moles)

Metano .35 1.29
Etilenc Tl 5. 96
Etano G307 G.08
Propilenco .53 G. 8%
Propano 2.23 5.33
Dimetiléter Tl .03
Fraceidn O TS 3oL7
Hetanol ’ Z4 55
genceno Els )
Tolueno L) S6. 41
£tilbencenc 2,00 .00
p-Xilenc Togl 3.42
m-Xileno Z.23 G 22
2-Xileno T2 Q.10
Etiltoiuenc 12 0.23
Trimetilbenceno -.07 .00
Agua 2760 28. 30
PARAMETROS DE REACCION:

c 4.561 5.62
Sx 94.35 34.27
P= 38, 96 91.28
Rax 329 5. 28

S

SOV LTINS Y
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Experimento

MO

Experimento

Catalizador

HZS¥~5 aglomerado

Tratamienis con

Catalizador

nolg THH @

CONDICIONES DE DPERACION:

Temperatura {°C}
¥/F tg.h/mol)

Razen molar Tol /MeOH

w

CONDIZIONES OF DOPERACION:

Temperatura

WF g oh/mol)

Razon molar

TOMPOSICION DE LOS PRODUCTDS

Etane
Prepilenc
Propano
Dimetiléter
Fraccidn €
Metanol
Benceno
Toluenso
Etilbencenc
p-dileno
m-Yileno
o~Xileno

Etiltoluenc

Trimetilbenceno

Agua

PARAMETROS DE REACCION:

{x

S

L

LS [ 66 I il WY

CUOMPCSICION

Metano
Etileno
Etane
Propileno
Prapans
Uimetileter
Fraccidn C)
Metanc:
Benceno
Toluenc
Etilbencenc
p-Xlieno

m-Aileno

Trimeiilbencenc

Agua

I

[}

4]

[au]
[

1 W I
~ [
£

Qs

s

[ B )

o
o)

PARAMETROS DE REACCION:

I )
0w m
o

(Yo N

=3

.29

.15
.04

[egd

w
;é‘

e

-

SHIY LTINS T

[
w O

re

o

[

o
L2
-1

s
)
o
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e
0

[

-4 0o
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TABLA 5.26 (continuacion}

MODIFICACION: (KFLUEMZTA DEL ACENTI MODIUTIADOR: esol.milo.lou MODIFIZACION:
Experimento M Zad Experimento HO: JaAg
Catalizador HZSM-5 Zatalizador HZSM-S aglumerado
n i T oo & lg (NN ! SiF /g catal. . oG

CONDICIONES DE OPERACION: TONDICTONES DFE NPRERACION:

Temperatura ('C} 255 iS¢ Temperaturs (C) 540
Y/F {g.h/mol} 34 < WAF {g.himol) 5.4
To T
Razon molar Tol/MeOH N k] Razon molar Tol MeOH 2 ;

COMPOSICIGN DE LOS PRODUCTOS (%

TOMPOSICION ZE LOS FRODUCTOS (X molies)

Metano N Tl Metano 2.73
Etileno = UL L% Tiilenao 5,05 i
i
Etano 2021 .ot ftano c.1z i
e

Propiieno coar L4 Fropileno S Y
RN L. . =

Propano SN B Propano C.44 LT

Dimetiléter SN - Dimetilster z.02 (E

Fraccidén C| Y Lons fraccion O 3,03 i

Metanol 3R Lo Metanol 185 !

Bencenc 0En Y Benceno 2.0 w

Tolueno IlE R Toiueno 54.62

Etilbencenoc . LLoE Etilpenceno C. 00

p-Xiieno 3.o=5 R p-£iienc 5.3

m-Xilenc 8 SoTR m-Z1ieno .50

o-¥ileng L35 LR s-Xileno .55

Etilteolueno S an oo Etiltoiueno G.Z3

Trimetilbencenc DLl I Trimetilbenceno .20

Agua NER WIoiT 28. 46

PARAMETROS DE REACCION:

[of FUR 2OAG ot 9,57

Sx 2278 3217 Ex 91.80 .
_ - - SN

Pz [V S en Fe 85,32 [

Rx 15.35 TTo=2 R 9. 86




TABLA 5.28 TABLA S.Z2B (continuacién)

i DE  HAGHESIC RME

OPTIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y LE &
EN EL CATALIZADOR: FEIMER DISTHS

IMACION DE LAS TONDICIONES DE OPERACION Y DE LA CANTIDAD DE MAGNESIO
EN EL CATALIZADOR: FRIMED JISENQ TACTORIAL

Experimento OF L meme DF L e

Experimento TPl e OF 1 ~—+=- [l ai—
Catalizader Mg HZSM-5 agiomerado Catalizaaor Mg -HZSM-% aglomerado ‘
% pego de magnesiec, Yq - o s .oLE L opeso de magnesio, L BN SR -
CONDICIDNES DE OPERACION: TORDITIONES o OPERACICN:
Temperatura {°J) ant Temperatura @ ) 180 ail 430
W/F_ (g .h/mol) oy 5 4/F_ lg.h/mol) 1156 25 E 248
Hazon molar Tol HeOH 2 : Razon molar Tol/MeDH N z et :
Fraccion molar N2 Z.ood Tond Lo Tracclon molar N .oLd ool 3001
COMPOSICION DE LOS PRODULCTOS (X moles) COMPOSICICN DE LOS PRCGDUVCTOS (Y moles)
Hetano 2 5% - Lol Metano J.os 3,40 5.68
Ltileno S0 28 O b= Etijiane S 1.7 2,482
Etanc S R Tl Ltano TAG [ .38
Propilenc 204 Lo . Froviieno T.54 .34 C.4l
Propano s o = Propano 12 1.8l 1.2%
Dimetiieter DLl SLG S Dimetiléier TR .30 2,01
Fraccion T o5l ot Fracoion O 5 3,13
Metanol »oT T AT Yetanol ] .27 c.o0
Bencenc 3047 Lo LoEs Henceno L. 39 2.56 .78
Toiuenc SL.LE ioas L0E Tolueno 45 1% 51, iR 46 TS .
Etilbenceno R o0 LT Ziilbencenc T3 o.22 2011
p-Xileno £ 035 R JLaR p~£ileno 1] 5. 37 3,487
m-Xileno R PR E m-Xileno - 2,91 5,13
o-Xileno 2T £ ! a-Lileno 248 0 87 L7z
tilioiueno - Tl TogE Etiitoiueno .50 2,15 0.67 :
Trimetiibenceno SIRE: S EE Trimetiibenceno © 50 5.26 0.26
Agua 327 GiwE LR Agua 2t 31.20 31.30

FARAMETROS DE REACCION: PARAMETRGS DE REACCION:

c 17,52 1718 c 27.8)] 18.69 25.20 i
S« 52,28 7135 S TEL1L 72.33 83.08 !
By 72,00 34 88 Ps 2Z. %4 38.73 43,19 |
Rx 15,00 .73 R iz 08 14.53 22.086 !
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TABLA 5.28 (continuacidn} TABLA 5.28 {continuacién}

CPTIMACTON DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y BE DE LAS CONDICIONES DE CPERACION Y DE LA CANTIDAD DE MAGNESID

[
4
b
o
o
]
o
5]
(%]
=
™
u
e
(=)

EN EL CATALIZADOR: PRIMER I AL EN EL CATALIZADOR: FRIMEE ZISENO FACTORIAL
Experimente DFI. ==~ TEL ——-- Experimentc - i DFl =+-=
Catalizador Mg/HZSM-% aglomerade Zatalizaaor Mg -HZSM-S5 aglomerado
W peso de magnesio. Yo w.o.= LR T Y peso de magnesio. v P .77 C.77
CONDICIONES DE OPERACION: CONDIZIONES D OPTRACZION
Temperatura {'C) dic SEL SUn Temperatura {'C} 330 S10 420
W/F_ {g.h/mol) PRI Tlt.e - W/F_ {g.h/mol’ EE 115, % 1156

) T
Razon molar Tol/MeOH Z z Z Razon molar Tol /MeQOH 2 2 2
fraccién molar N2 ORI Lo Y Fraccion molar N ST C.o64 C.o4
COMFOSICION DE LGS PRODUCTOS (¥ males) COMPOSICION DE LOS PRGLDUCTGS (% moles)
Metano o2 oo Metano 0,78 2,46 0.77
Etileno .20 R Coad Ttilenc 3.e8 ..58 2.65
Etano L3t T4 ToIE Ttano LlS ST 5.38
Propileno S.0% .57 R Propileno e 1,89 0.81
Propano .74 T o7 Propano PP .88 1,20
Dimetileter .21 2.0 ooon Dimetiletiaer Lo 208 2.00
Fraccién € Loiz P oI Fraccion 7 ToZL .37 0,34
Herano] - o . Hetanol ML .00 0.30
Bencenag IE SR NS Benceno .08 2,29
Tolueno iz ETCI Lol Tolueng B8 52,57 18,15
Etilbenceno e S U Etilbencens PO 018 G. 0
p-Xileno - ST TS p-¥Xileno TLL8! 5.07 5.67
m-Xileno R LTz m-Xilenc Lons 2.31 4.65
c-4ileno P ST o o-Xileno 4% J.70 .39
Etilteluenc i ol L= tiltoluens 2. 38 .39 d. 30
Trimeiilbenceno a7 PR PR Trimetilbenceno 2013 .22 Q.23
Agua 21 ET EDN sz Agua 31,33 31.24 31.01
PARAMETROS DE REACCION: PARAMETHOS DE REACCION:
o) 21,588 34.1¢ e C 21,39 15.87 22.35
5. 55. 6% 5824 Tz Sx %1 eb 73.97 79.50
P 25,81 24,31 s Ps 33,33 62, 82 48, 42
R« I5.43 Py : Ay 2C.35 12.93 18.88

'S
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TABLA 5.28 (continuacioénj

OPTIMACTION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y DE L4 CANTIDAD [ MACNESIO
EN EL CATALIZADOR: PRIMEF TISERC vACTORTAL

JETIMACION DE LAS

TABLA 5.28 {(continuacidn)

CONDICIONEE

DE OPERACICON ¥ DE LA CANTIDAD DE HMAGNESIO

Experimente OFl - SEl e
Catalizador Mg/HZSM~S aglomeradc
Y peso de magnesie, W T Lo

Ha
CONGICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°C} Aic TED
W/F_ lg.h/mol} TaoE iz
Razon molar Tol/MeOH 2 2
Fraceion moiar N ot

COMPOSICION DE LOS PROBUCTOS (X moies)

Metano S5 LoEE
Etileno 2.2 R
Etane o TOZE
Propiieno J.ER -
Fropane 75 N
Dimetileter GOCT U
Fraccién C; i

Metanol TLLE Tl
Benceno o MY
Tolueno R BEET
Etilbencenc woLd PR
p-Xileno 5 LB 3087
m-Xileno e 143
o-Xileno P oA
Etilteluens Joa LLEE
Trimetilbencenso ooan ol
Agua IR 31048
PARAMETHOS DE REACCION:

C 1545 1% EC
Sx 34 83. &7
Pe z7 SIS
R JOeE] [

EN EL CATALIZADOR: PRIMER DISENC FACTORTAL
Experimento NS DEI wers
Catalizador Mg/HZSH-5 agilomerado
Y% peso de magnesio, w, T [

Hip

TONDICIONES DE GPERACION:
Temperatura ['C) 1o 480
WAF_ (g.h/mol) 5. ¢ LI585
Razén molar Tol/MeOH il z
Fraccion melar N_ Zotl SN
COMPOSICION DE LOS TRODUCTOS (¥ moles)
Metano .45 i.96
Etileno P =4 1.98
Etanec TL22 1.0
Propileno 206 2.86
Prcpane 283 5,03
Dimetileter 021 .15
Fraccion T s 0,13
Metanol .35 2,00
Benceno DL 5.8%
Tolueno S2 G4 43. 53
Etilbencenc S 24 Q.23
p-Xileno Zo44 5 08
m-Xileno 3.23 5.08
o-Xileno 1,05 1. 49
Etiltolueno 9 Q.38
Trimetilbencenc .24 5,27
Agua 31.2: 30. 38
PARAMETROS UE REACCION:
c 15,64 2B.68 :
Sx 56.19 63.21 i
Fs 44.59 43.72 i
Rx 12,36 19.05

5
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TABLA 5.28 {continuacidn]) TABLA 5.2B {(continuacioén)

MPTIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION ¥ DE LA
EN EL CATALIZADOR: PRIMER DISERC ¥4

DFVIMACIUN DE LAS CUNDICIONES DE OPERACION ¥ DE LA CANTIDAD DE MAGNESIO
EN EL CATALIZADOR: FPRIMER LISENO FACTORIAL

GOavLINSIY

Experimento aFL I [ Experimento CFl:0-3 DF1.0-4

Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerade Catalizador Mg/HZSM-% aglomerado

% pesc de magnesio, wnq - - . pesp de magnesio, L L) .46

CONDICIONES DE OPERACION: CONDICTONES OFE 2PERACION-

Temperatura {°CJ 145 WAl Temperatura {'C) 445 143

W/E. tg.h/mol) v Ll W/F (g hsmol) ez Te. 2

Razén melar Tol/MeCH z z Razéﬁ melar Tol MeOH 2 2

Fraccidén melar Nz PN DLOaT fraccion molar N T.av 3,37

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X% moles) COHMPOSICION DE L0OS PRODUCTOS {3 moles) ;
|

Hetano E LTI Metano oL E7 067 ;

Etileno 8% 133 Etileno L 18D {

Etano oo coo% Etanc .G 332 .

Propileno SHES! oAz Prepilenc o044 3,38 :

Propano DT Propano B3 1.80 é

Dimetiléter 3,50 s Dimetiléter o0 .00 :

Fraccidn C: PR T Tracgion O BTV 3.28 f

Metanol T - Mevaneo! ’ oL .30

Eenceno LR TG Benceno TE L.99

Tolueno S0nE 1P ik Toiuens 9. 06 18. 81

Etilbenceno LLE 3022 Etilbencenc L7 3.20

p-Xileno nonl s 7o p-Zilenc .48 5. 82

m~Xileno SR S m-{ileno 343 3.53

o-Xileno S 0057 o-Tileno e} 1.05

Etiltolueno BN 1D Etilteluvenc .87 2,97

Trimetilbenceno Tz TIT Trimetilbencenc 324 J.26

Agua K 31 Agua 3..26 3131

PARAMETROS DE REACCION: PARAHETROS OE f

c 2c. 20 c 2 22. 06 f

Sx TTUO4 Sx 78,12 T6. 93

Pz 1.7 Fs 53.37 5. 82

Rx ITOAz Rx 17.47 18. 21

6



TABLA £.29 TABLA 5.29 (centinuacién)

QFTIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y DE LA CANTIDAD DE MAGNESIC JETIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y DE LA CTANTIDAD DE  MAGNESIC
EMN EL CATALIZADCR: . FACTID AL EN EL CATALIZADOR: SESUNDO JISERD FACTIRIAL
Experimento rae--- TFI - - DET e Experimente OFEZ2: e JF20 -+ DFZ: ---
Catalizador Mg/HZSH-S5 aglomerado Catalizador Mg /7HZSM-5 aglomerado
I peso de magnesio.unn J.an O Lan “ peso de magnesio.w ToGe LoD 0%
TONDITIONES D CPERACION: JTONDICTONES OF OPERACION:
Temperatura {C}) 42z e it Temperatura ("2} 537 323 537
W/F  {g.n/mol} g0 S R W/F (g . h/mall 3203 2.0 8.0
oo 1
Razon melar Tol/MeOH z z 2 Razén molar Tol/HeOH 2 2 2
COMPOSICICN DE LOS PRODUCTOS (% moles) COMPOSICION CE LOS PRODUCTOS (4 moles)
Metano C.53 LAl oois Metano LLET 7.54 1.25
Etilenc =32 ER ET Etilenc E <. 57 3.73
Etano [S N ol Etano G060 2014 c.22
Fropileno .82 .03 Fropilenc S T8 2.58
Propano AN TUUIE L 5T Prapano D C. 36 Q.28
Dimetiléter 230 G cLlo Dimetiieter ool G. 01 .00
Fraccion C SR P DT Fracocildn O RS SR ) 2.06
3 H
Metanol S Lo S Metanol . J.85 .38
Benceno Io0 S o Benceno P ] 3.76
Tolueno mL i AT Toiueno 13 I 33,69 48. 22
ftilbenceno e LT ST Etiibenceno [ 2,05 0.0z
c-Xileno ©. 5 : p-Xilenc TTa 5.08 11. 33
m=Xiieno Tk i Sl m-Xiieno 3G 5o32 1.Ls
o-Xileno LoNE Coaa nLEA o-Xileno 47 .19 0.34
Ztiltolueno LG Goln ST Etiltoluenc TOZT 122 2,15
Trimetilbenceno TLCC Trimetilbencenc S £.08 3.15
Agua 3078 STUOE EYS Agua SeoT 25.74 30.76
PAFAMETROS DE REACCION: PARAMETROS DE REACCION:
I P c 29 9% 12.40 21.62
<. <2 35, 73258 79,69 52,24
e woos Ps 54.74 93.60 88. 41
Hax 1S40 Rx 23.01 10,42 20. 87

SUOY.LINSTY

00l



TABLA 5.29 {continuacidn} TABLA 5.29 {(continuacidn)

PTIMACION DE LAS CONDICIONES DOF OPERACION Y DE LA 'A}"uuAE DY MAGNES D
EN EL CATALIZADOR: SEIGUNDT LISERG

EN EL CATALIZADOR: SEGUNDC DISEND FACTORIAL

TIMAZION DE LAS UONDICIONES DE OPERACION Y DE LA CANTIDAD DE HMAGHESID

Experimento Experimento CF2:.0-2 DF2: -2
Catalizador Mg/HZSM-% aglomeradao walalizador Mg/ /HZSM-5 agiomerado

. peso de magnesio,w e g % peso de magnesio,w 3 ST 5.7 5. 77
CONDICTONES DE OPERACION: MOICICNES DE OPERACION.

Temperatura {°C) ST Temperatura (°C) 480 180 480
'u’/F" 1g. h/mol) T 3T '-E/F_“(gAn/mol} 20,2 20,2 20,2
Razcﬁ% molar Tol/MeOH 2 z Eaz;;l; molar TolsHeOH z 2 2
CCMPCSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles) COMPOQSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano 353 LI Hetano (B -1e] 5.63 G.61
Etijieno 75 N Etileno 3,78 3,77 3.87
Etano 3,28 T.5% Etano 225 .25 C.22
Propilenc 327 o2l Fropileno Soas .45 0. 44
Propano - .ou8 Propanec T34 J.8C 0.77
Oimetiléter 3 (RN E) Dimetiiéter 500 2.00 3.00
Fraccioén C4 oA ToLE Fraccisén Dol .09 5.09
Hetanoil PR i HMetanei ) 2.o0 2,00 J. 00
Benceneo . S Fencenc LIE L 15 .32
Tolueno I Toluenc <7 48 37T 06 46,47
Etilbencene [ Etilbencenc Dol (S G. 1z
p-Xileno oA E p-fileno L3 S.94 10.00
m-Xileno LT o7 m-¥ilene 278 2.8C 3. G4
o-Xileno - o-Xileno 2.8C .82 0. 89
Etiltolueno iz Etiltojuenso 2. 30 c.79 2.90
Trimetilbencenao T ooia Trimetilbencenc g9.15 .22 0.25
Agua = B Agua 31,13 3116 31.22
PARAMETROS DF REACCION: FARAMFTROS DE REACC DN:

C C 2373 24. 48 25.57
Sx Zx 2523 85.7 84. 37 .
Ps Ps T3 12 73.35 71.80 H
R R« 26 21.75 2.3

SONVLTSTH s
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TABLA 5.30 TABLA %.30 {continuacién)

TIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y D

HAGKESIO JFTIMATION DE LAS CONDICIONES OF GPERACION Y DE LA CANTIDAD BE MAGNESIC

EN EL CATALIZADOR: GUNDC DISEND FACUTORIAL aMPLIsld EN EL CATALIZADOR: SECUNDC DISENG FACTORIAL AMPLIADO
Experimente DRI -alld DFZ =all NSRRI Experimento CF2: 0+l DF2: 00-a DFZ: 00+a
Catalizador Mg/HZSEM-5 aglomerado Catalizador Mg /HZSM-5 aglomerado
*. pesoc de magnesiu.qu A DA c ' pesc de magnesio.!«‘_l 277 s 3% 1.16

Ha

CONDICIONES DE OPERACION: TONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°G) 41z FE S8C Temperatura {(°C) 480 480 480
W/ (g .h/mel) ooz . WAF (g.h/mel) 35.6 20,2 20.2
Razon malar Tol/HeOH z z z Fazan molar Tol/MeOH 2 & 2
COMPOSICICON DE LOS PRODUCTOS (X moles) COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {4 moles)
Metano C.23 PIPIAL ANET Hetano a.452 SPT .74
Ftileno n.Ga S pLET Etileno 3.1c 3.57 3.51
Etano 2.0% sOLE P Etano .30 G.33 0.29
Propilenc 0,53 ooil B Propilenc 0.3 335 3. 42
Fropano 5,78 VL] .ls Propanc zos0 1.03 9.89 |
Dimetiléter SR ooz LT Dimetiléter 5.0z 0. 00 .01
Fraccion C | € L7 Fraceidn C| ol 0. 10 0.1
Metanol ke = Metanol ToET .05 5.00
Benceno L.o6g e B Benceno Tl .64 1,80
Toluena 0.3 16 &8 goaf Toluena 2500 45, 85 47.05
Etilbencenc c.22 o7 TULT Ziilbencenc [ 3,15 3,13
p-£ileno Toen 5047 L. ED p-Xileno 3.62 13.09 10,12
m-i{ileno LT 102G IR m-Xileno 1, 85 .78 2.39
2-¥ilena T3 P DA n-Xileno HE 3. 80 0. 72
Etiltotueno IR L4 ITA Etiltoliuens .84 3.32 .79
Trimetilbenceno A e i Trimetilbencenc .18 .24 0.23
Agua IO 30032 Agua 30067 31.09 31.1
PARAMETROS DE REACCION: FARAMFTROS DE REACTZICON:
C 2043 24 43 I C 28,25 24.65 24.44
Sx T1.:3 Qa0 EN Sx 81.7¢ 85.29 83. 36
Ps §3.59 SE 5B 92,12 Ps 57.52 73.83 76.51
Rx 14,98 2064 RS Rx 23.89 21.97 21.24

'S
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TABLA 5.31 TABLA 5.21 {continuacién)

MODELO CINETICO MODELQ CINETICO
Experimente MC: ia o Zxperimento MC:id 2

Catalizador Hg/HZSHM-5 aglomerade Catalizader Mg/HZSH-S aglomeradso

5

U IRICE

a

€

% pesg de magnesioc, an LR - Y pesc de maghesio. wm o
CONDICIDNES DE OPERACION: TONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {°C) 460 ol 250 Temperatura (°C) 160
U/F_a{g.h/mol) 2. i 13 '-’/F.‘{g.h/mol) -

Razén melar Tol/ MeCH B : g fazon molar Tol/MeOW i

Tiempo de operacién (h) 2.325 . .o Tiempo de operacisn (h) 300 B
COMPOSTCION DE 10S PRODUCTOS (7% moles) “OMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano LT ToEA Dol Metanc 100 3.
Etileno 3.51 <. 35 .22 ttileno 3 14 ER
Flane 8,33 e s Ztano I
Propileno 1.37 P - Fropileno 2.22

Propane L.os@ el 5027 Fropans .00
Dimetileéter .28 58 ook Dimetileter .30
Fraccién C; oA P T Fraccion O L 23

Metanol .00 as P Metanol T sz

Bencenc 368 < ooz Bencenc T. 320

Tolueno PN oz 33000 Tolueno 37.57
Etilbenceno iz IlE SR Etilbencenc 0.03
p-Xileno EREE 7 S8 3.1% p-Xileno L. a0
m-Xilenc it TOZE ooEn m-Xileno G.69
o-Xileno .39 2.a8 GE o-Xileno J. 48
Ttiltolueno LL24 & R ftiitolueno o018
Trimeiilbenceno M FINAY 3035 Trimetilbenceno .83

Agua 4424 ik Og 42,7 Agua 37.25
PARAKETROS DE REACCION: FARAMETREOS DE REACCION:

c : z z 13.57

Sx .28 3 Sx 38.25

Ps 7 B Ps 7R.9R

Rx ke 2 R 12.83




TABLA 5.31 (continuacidn)

MODELO CINETICO

i

Experimento MCToif M
Catalizador Mg/HZSH-S aglomerado

% peso de magnesio, L N i
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) L6 16
W/F_ (g.h/mol) 150 3
Razé; molar Tol MeCH

Tiempo de operacioén (h) .00 5.0
COMEOSICION DE LOS PFRODUCTCS (X moles) i
Metaho R oLTE
Etileno .37 2. 0a
Etann. o.oo2 sonn
Propilenc 1Y B
Propane 3,08
Dimetiléter & z
Fraccian C4 z S
Metanel e 5 g
Hencenc oo 70
Tolueno R e
Etilbenceno T.oD oone
p-Xileno oAk s s
m-%{ileno s oL
o-Xilenc - SULY)
Etiltolueno oG oo
Traimetilbencenc Yo 2.22
Agua g,z ~3.40
PARAMETROS DE REACCION: o o
9 z 37

Sx G, I3

Py SR DA

R %, i

TABLA 5.32

HOUELGO CINETICO

Experimento MC: Za MC: 2k MC: 22
Catalizador Mg /HZSH-5 aglomerado

! pesc de magnesio, Y 106 L.0% L%
TONDICIONES DE OPFRACION:

Temperatura [} 340 A00 504
WoF  ig.hsmol) 88 i8. 6 18. 0
Razé; moiar Tel/MeOH 1 1
Tiempo de operacion (h] 3,25 1.00 200
COMPOSICION DE L0OS PRODUCTOS (¥ moleg)

Metano G.E9 1.45 2.03
Etiieno 5011 5.60 6.8%
ZrLano (S 3.22 013
Propilenc 1.0 7B 2.05
Propana 120 3,54 .00
Dimetileter Z.Ce 0.02 0.C3
Fraccicn O oOZE 2021 s. 248
Meranel | Lo alol 1,13
Eenceno ) 0.63 .00
Tolueno JELT 28. 24 3C.%6
fiilbenceno Loi3 0.1 . 04
p-¥ileno 1S 11,45 10.28
m-Xilenc i85 Z.42 1. 52
o-Xileno .54 .43 0.67
Etilteluenc ooeT i6 D. 44
Trimetilbencenoc T.ao 0.52 0.53
Agua 44. 40 44 62 42.80
PARAMETROS DE REACCION:

c 35.38 36.74 29.53
Sx BT. 14 BS. 96 90. 43
Be 82,789 7737 gz. a9
Rx 32.38 33.17 28.32
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TABLA 5.32 {(continuacion)

MODELG CINETICO

Experimento MD: 2d ML: Ze
Catalizador Mg/HZSM-S aglomerado

% peso d€¢ Magneslo, i.i!g . 109 as
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura ('C) 500 507
W/F_ (g.h/mol) 18. 4 18,5
Bazon molar Tol/MeOH ! i
Tiempo de operacioén (h) 3.0C 3.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (Y% moles)

" Metano 2.18 L 73
Etiieno 7.01 5. 68
Etano J 06 .04
Propilenc 1.5 t.0%
Propanc Q.¢y 0. 0C
Dimetiléter G. 37 G.52
Fraccion C| Coig ]
Metanol 8. 10 1535
Benceno 0.CC Q.30
Toluenc 37 e7 G, 52
Etiibenceno C.03 .00
p-Xileno .98 2,97
n-Xileno J. 88 371
o~Xileno 0.85 0.65
Etiltolueno c.J2 0010
Trimetilbenceno J.5d 0.45
Agua 35 63 29,30
PARAMETROS DE REACCION:

C 14.57 .47
Sx 90,17 38. 87
Ps 76 46 £8.52
Rx 4.7 9.65

TABLA 5.32 (continuacidn)

MODELO CINETICO

Experimento MD: 21

MD: 2g
Latalizador Mg/HZSM-5 aglomeradoe
% peso de magnesio. qu 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°C) 500 sS0C
H/Fvﬂ(g.h/moll 8.6 8.6
Razc‘m molar Tol/MeOH 1 1
Tiempo de operacidn (h) 5.00 6. 00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (Y moles)
Metano 1.54 1.28
Etileno & 3t 5.78
Etano 2.0 8.03
Propileno 0. 81 Q.55
Propano Q.00 0.00
Dimetiléter .64 2.53
Fraccion C, .07 G.23
Metanol ’ 19.83 23.59
Benceno 0.30 0,00
Talueno 42.41 43,17 :
Etilbenceno .00 0.00 :
p-Xileno 2.21 174
m-Xileno Q.63 0.59
o-%Xileno 0.63 G 60 I
Etilteluenc 0.00 Q.00
Trimetilbenceno Q.00 0.28
Agua 24.87 21.82
PARAMETROS DE REACCION:
C 6. 46 .03 1
Sx 100. 00 391.26 ‘
Ps £63.71 5%, 35 !
Rx 7.66 &. 39 .

Soav.LINSId
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TABLA 5,33

MODELDO CINETICOD

PARAMETROS DE REACCION:

Z 33,95
Sx 85, %
Ps 75. a7
Ry 21t

[

RS )
LI Vol pu]

Experimento MC: 3a Mo
Catalizader Mg/HZSM-5 aglomerado

» peso de magnesio, Y Ht Z
CONDIZIONES DE OPERACTON:

Temperatura { C} 540 sal ¥4
U/Fﬁﬁfg.h/mol] BT 3z ¥
Razén molar Tel/MeQH N R
Tiempe de operacicn (h) .38 o .
COMPOSICION DE LOS PRODUCTIOS (X moles)

Metano 1L ES S —
Ftileno 5. 34 ERC 5 02
Etano .52 Y SRS
Propileno T3l 55 .
Probans JARRL - U
Dimetiléier 2,20 SR .07
Fraccion C_11 i = N
Metanol L0 A R
Bencenc .54 IoEe S
Tolueno 2%.01Z Rl Y
Etilbenceno S0 - 4
p-Xileno 15,72 CUE .54
m-¥ileno Z.25 DA 5
o-¥ileno LoEB !
Ftiltolueno G.oid o LG
Trimetilbenceno [SHS] i ToEL
Agua 14, 0% TR 38

TABLA 5.33 {continuacién)

MODELC CINETICO

Experimento MC: 3d MC: 3e
Zataiizador Mg/ /HZSM-5 aglomerado

pecgs de magnesic. L L Us 39
CCKDICIGHES DE OPERACION:
Temmeraturs | C) 547 4G
WsE Ag.hsmoll (8.6 186
Razé; molar Tel /MeDH : H
Tiempn de aperacidén (h) 200 4.20
CCHPOSIZION DE LOS PRODUCTOS (X moies]
HeLano 3,33 2.5z
Ztileno 1.385 .55
Etano c.a7
Propilenc 278 C.48
Propanc 2,00 0.00
imetiléter 3.77 Q.82
Fraccidn O 2,35 C.06
Metanol ) RN 1911
Benceno S.00 J.00
Toiueno <. 44 42.82
Etilbenceno Sl .00
p-Xileno 322 L. B5
m-Xileno .89 0.71
n-Xileno 2,80 0.72
Ctiltelueno 0,07 5. 00
Trimetilbenceno 0.59 0.38
Agua 30. %% 25.55
PARAMETROS DE REACCTION:
z 3. 84 5.86
Sy 28. 11 50. 20
B. 5. 57 56. 38
Rx 13.95 7.22

5
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TABLA 5.33 (continuacion) TABLA £.34

MODELQ CINETICO MODELD CINETICO

Experimento MT:da MC: 4b MC:dc

'S

SOV.IINSHAY

Experimento MC. 3 e

Catalizador Mg/HZSM-5 aglomeradao -atalizador MgrHZSM-5 aglomerado

% pesc de magnesio, Y Y Lo . peso de magnesilo, uH: LLoE LLoag L. 09
CONDICIONESE DE CPERACION: CONDICTIONES DE OPERACION:

Temperatura {°C) EE Sal Temperatura [ ") a6l 460 480
H/F_c(g.h/mol) B LE WAF | (g hsmol) 134 5.4 1504
Raz;n molar Tel/MeOH . . Razéé molar TelsMeOH 3 3 3

Tiempo de operacién (h) el LoD Tiempo de operacisn (h] .25 100 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X meles) COMPFOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles)

Metano ute 2 Metano SR o.34 $.35
Etileno 5.4% G lF Etilene 2ol 5.07 2.96
Etano 35.24 Tod Etano Tz T.10 .08
Propileno 2,34 I8t Propileno 29 o168 0.4
Fropano S ool Propanc Joab 2032 0.25
Dimetiléter 50T TUZE Dimetiléter 2. 39 .03 G.g2
fraccion C‘ D TR fraccidn T P 2,335 5,23
Metancl ) R AT Metanei i LT oD 200
Benceno C.IT oonT Benceno Lose L. 38 .15
Toluenc i3 Gdled Tolueno 56,20 55. 18 5&.59
Etilbenceno oo .22 Etilbenceno SRR 0.0e 0.25
p-Xilenc PRI ol p-Xileno Lomi 11,54 ic. 13
m-Xilenao TUER m-Xileno L. 57 2. 02 2.03
o-Xiieno D53 .28 s-Xilene 2043 0.62 C. 60
Etiltolueno SRR oCn £tiitolueno a9 7. BO 1,44
Trimetilbenceno Lo Il Trimetilbencerneo 2.00 0.00 0.00
Agua Z1 73 1owl Agua 2372 23.30 23.98
PARAMETROS DE REACCIONM: PARAMETRQS DE REACCION:

- 4 a _ - 22.30 21.75 21.39
ox a0 ar a1 83 Iy 23.00 B86. 27 Bi.83
Ps S1.9% 4% 7S P 85,22 80. 59 73.2

e - . i R 13.82 19. 06 17.75

ot




TABLA 5.34 (continuacign)

MODELO CINETICO

Experimento MC: ad MC: die
Catalizador Mg /HZSH-5 aglomerado
% peso de magnesio, qu ng © .09
CONDICIONES DE OPERACION:
Tempetratura {°C) 160 463
H/Ffo(g.h/mol) 5.4 18,4
Razt;'m wolar Tol/MeOH 3 3
Tiempo de operacion (h) 3.co 4.00
COMPGSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano 3,55 Q.57
Etileno 3.3Q 3.26
Etano .08 Q.07
Propilene 3.7 0.17
Propano .23 G. 19
Dimetiiéter 0,71 3.31
Fraccidn 04 .02 .03
Metanol J.00
Benceno 2097 0.84
Tolueno 5T. 54 37.%6
Etilbencenc EREe) .1z
p-Xileno 334 8. 7%
. m~Xilenc z.cs Z.50
o-Xileno T3 .58
Etiltolueno DAl 0
Trimetilbenceno 350
Agua

PARAMETROS DE REACCION:

o) 1935
Sx TE, 32
Pz Ta. s

Rx 7

1933
33.58
7.0

.24

TABLA 5.34 (continuacién}

HODELO CINETICO

: Experimento MC: af MC: 4g
: Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
: % peso de magnesio, uxg 1.09 1.09
7 gl
: CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura {°C) 460 460
WF_ (g h/wol) 15. 4 15.4
Razén molar Tol/MeOH 3 3
Tiempo de operacién (h} 5. 00 &6.00
COMPOSICION DE LOS FRODUCTOS (X moles)
‘ Metano 0.74 Q.42
! Etileno 3.20 2. 46
" Etano 0.08 0.04
Propileno £.21 0.12
Propano 0.21 0.10
Dimetiléter Q.02 0.01
Fraccidn C4 0.0z 0.01
Hetanol 2.00 0.00 ;
Benceno 0.74 C.68
Toluenc 58.58 57.28 i
Etilbencena 0.06 0.07 !
p-Xileno 8.64 9.23
m-{ileno 1.95 1.95 |
o-Xileno 0.66 0.71 i
Etiltolueno 1,11 2.47 |
Trimetilbencenc 0.00 0.2%
Agua 23.78 24.16
PARAMETROS DE REACCION: é
c 17.9& 21.00
Sx 85. 50 77.24
Ps 76. 80 77.62
Rx 15.75 16. 40

a0t
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TABLA 5.35 TABLA 5.35 (continuacién}

5

" soavinnsa

MODELO CIKETICO HODELO CINETICO
Experimenta MC: Sa MC: b MC: Zc ¢ Experimento MC: 5d MC: 5e
Catalizador Mg /HZSH-5 aglomerado ‘ Catalizador Mg/HZSM~5 aglomerada
% peso de magnesio, w 1.0% ! 1.0% # peso de magnesio, w_ 1.09 1.09
— b et . L — e a9 Rm——
CONDICIONES DE CPERACION: CONDICIONES DE OPERACICN:
Temperatura (7T} S0 Stete] {emperatura {°C) 500 5002
W/F_ {g-h/moll 53 5o o WAF_ (g.h/mol) 15.4 15.4
Lo P .
Razén molar Tol/MeGH 3 3 5 Razon molar Tol MeCH 3 3
- |
Tiempo de opetacidén {h} 2,05 Ul el Tiempo de operacidén (h) 3.00 4.00 :
CCMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moies) : COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano 2.7 S 3,78 Metano .95 1.16 |
Etileno 2.37 Y LG8 Etilenc 2.84 2.74 |
|
Etane .22 TG 53 Etano 0.11 .09 !
Prepilenc aIv aoT ] FPropilenc 3.20 0.23
Propanc Gosn ST 2.0 Propano 0.20 0.15
Dimetiléter J. ST oot Dimetiléter 0. 00 0.00
Fraccién C| B o3 oLoaR Fraccidén C4 0.032 0.02
Metanol Z.CC o7 e Metanel 3.00 Q.00
Benceno - [ 23 Bencenc 1.28 1.035
Tolueno 56, o0 55 53 15 ZE Teluene 57.57 5817
Etilbencenc T Tos G Etilbencena 3. 08 0. 06
p-Xileno NS Lo 5oL p-Xileno 3. 86 8.72
m—ftilenc PR Lo S a3 m-Xilena 2.26 2. 05
o-Xileno oo os T n-¥ilens 0.72 3.79
Etilteluenc Dol ToLT Lo Etiltoluenc 0. 64 .68
Trimetilbencenc P Tos soan Irimetilbencenc 3. 43 0.28
Agua R Agua 23.91 23.78
PARAMETROS DE REACCION: PARAMETROS DE BEACCION:
C S20LE N : ™ 19.42 18, 48
Sx 2373 23,032 Sx 82.91 84.78
Py gL -2 an Ps 74.83 75.43
Ax T TOE2

Ry 16 57 16,21

601




TABLA 5.35 {continuacion]

MODELO CINETICO

Experimento MT:3

e

TABLA 5.386

MODELO CINETICO

Bl
L

Catalizador Mg /HZSH-5 aglomerado

“ peso de magnesio, wn TLOG
g

c
NI

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {(°C) 00
U/F’n[g.h/mol) 154
Razén molar Tol/MeCH 3
Tiempo de operacion (k) 5,00

)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles)

Metane T30
Etilenc 2.73
Etano .8
Propilenc 0. Ze
Propano Q012
Dimetiléter [SNRets]

Fraccién C;

Metanol TG
Benceno LR
Tolueno 5537
Etilbencenc 0,03
p~-Xileno .55
m-Xilena i
o-Xileno 2,76
Etiltoluene SRS
Trimetilbencenc T35
Agua 23074

v
ve
o

(8

PARAMETROS DE REACCION:

c 7.3
5x S&. 54
Ps 7. T4
Rx 1S. 62

eI
A BT
- wa e

'
SBG

Experimento MC: Za MC: 6b MC: B¢
Catalizador Mg /HZSM-S5 aglomerado

% pese de magnesie, L 109 .09 .09
CCNDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 54C 540 540
W/Fvclg_h/molj 1503 15.4 15. 4
Razén molar Tol/MeGH 2 3 3
Tiempo de operacion {(h) .25 1.00 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {4 moles}

Ketano o387 0,97 1.45
Etileno 229 2.91 2.53
Etano CLZE C.22 0. 17
Propilenc s.o4l G. 21 G.19
Propano 0. 34 0.22 .15
Dimetiléter ZolE oL G .00
Fracciodn C4 sCG G 61 0.02
Metancl 5000 .50 J.00
Benceno 50Z6 3.73 2.71
Toluenc 33.03 52.69 54.97
Etilbenceno .29 J.09 g.10
p-Xilieno 1082 10,92 9. 94
m-Xileno 2,29 2.90 2.76
o-Xileno .85 0.87 0. 85
Etiltolueno 2035 0.30 0.1
Trimetilbenceno 3.00 0.21 C.23
Agua 25,48 23.75 23.73
PARAMETROS DE REACCION:

C 25.20 26 07 22.79
Sx 74,62 77.22 80.75
Fs 73.48% T4.35 73. 34
Rx 1%. 40 20.61 19.385

G
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TABLA 5.36 {continuacidn)

MODELO CINETICC

| Experimente MC: 5

MC: ce
Catalizador Mg/HZSH-5 agiomerado
% peso de magnesio, L L) 1 a8

CONDICIONES DE OPFRACION:

Temperatura {('C) can

W/F_ (g.h/mol) T
H)

Razén molar Tol/MeOH 5

Tiempo de operacién (h)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {% moles:

Metano T.Ts
Etilenc 2002
Etano 3olL
Propileno VI
Propano ot
Dimetiléter B

Fraccién C4

Metancl Lot
Benceno S
Tolueno 25 T3
Etiibenceno P
p-Lileno B

m-Xileno LT
a-%ilenao Lo-E

Etiltoluene
Trimetilbenceno

Agua

PARAMETROS DE REACCICN:

e B VI VI o}
[
i
s

=

-]

TABLA 5.36 (continuacidn)

MODELO CINETICO

Experimenio MC: &f HC: g

Catalizador Hg/HZSH-> aglomerado

Y% pesa de magnesia, Y, 1.09 1.09
2

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {7C} 540 540
H/F“Q{g.h/mol) 154 15.1
Razén molar Tel/MeOH 3 3

Tiempe de operacién (h} 5.00 5. 00

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS {4 meles)

Metang 2. 47 2.43
Etileno 1.80 1.90
Etano g.08 Q.06
Propileno .22 0.23
Propano 0.04 C.00
Dimetiléter 2.00 Q.00
Fraccidén C4 3.03 g.a2
Metanol J.00 0.00
Bencenc 3. 80 Q. 40
Tolueno 53.73 &Q. 7S
Etilbenceno £.00 Q.00
p-Xileno 3.382 g8.01
m-Xileno 1.58 i.24
o-Xileno 3.72 0.74
Etiltolueno 2.08 g.02
Trimetiikencenao .00 .56
Agua 23,83 23,63
SARAMMETROS DE REACCION:

c 15.73 14. 32
Sx 32,61 91.08
Ps V3. 32 30.18
Rax 15. 29 14.09

)
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TABLA 5.37

MQDELO CINETICO

Experimento

Catalizador Mg/HZSH~5 aglomerado

% peso de magnesic. qu 1,09

CONDICIONES DE OFERACION:

Temperatura [°C) 46D

W/F (g.h/mol} HSR
Lo

razon molar Tol/MeOH 3

Tiempc de operacién (h} .28

COMPOSICION DE L0S PRODUCTOS (% moies)

Metano
Etilenao
Etano
Propileno
Propanc
Dimetiléter
Fraccién Cl
Metanol
Benceno
Tolueno
Etilbencenc
p-¥ileno
m-Aileno
a~Xileno
Ftiltolueno
Trimetilbencenc

Agua

PARAMETROS DE REACCION:

[}

47]
3

Ps

25
RCIIRD!
TS
o N
R

TABLA 5.37 (eontinuacidn)

MODELC CINETICO

Experimenta

MC: 7d MC: Te
Catalizador Mg/HZSM-S5 aglomerado
Y% peso de magnesio, T 1,09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°C} 160 460
V/Frd{g.h/mol] 15,2 15.0
Razon molar Tol/MeOH 4 4
Tiempo de aperacidén (h) 3.00 4.20
CCMPOSICION BE LOS PRODUCTOS (¥ moiles)
HMetanao 0. 47 G0.54
Etileno 2.29 2. 44
Etano 0.06 J.06
Propileno 3.1 a3.11
Propano 0.18 0.15
Dimetiléter 3. 20 0,00
Fraccién O 2,351 5.C1
Metanol ) .06 0.00
Zenceno 1. o0 Q.94
Tolueno 6d. 56 65. 32
Etiibencene a.c 2.06
p-Xilenc 774 T.52
m-Xileno 2.03 1. 88
-Xileno J0.62 0. 38
Etiitolueno 2.97 0.98
Trimetilbencenc 0.8 2011
Agua 19. 33 19.29
FARAMETROS DE REACCION:
z 16. 00 15. 35
Sx 82. 49 32. 56
Fe 74.8 75.33
Fa 13,44 12, %4

I
|
|
|

°S
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TABLA 5.38 (continuacién)

HMODELO CINETICOD

—— e

Experimento MC: 39 HMC: e

Catalizador Mg /HZSH-5 aglomerado

% peso de magnesio, \a"li TS PR
g o

CONDICIGNES DE OPERACION:

Temperatura (°C)

W/Frc(g.h/mol) 5. ]
Razon molar Tols/MeQOH 2 4
Tiempo de operacisn (hj 3,00 1. o0

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles}

Metano D IS
Etileno K S
Etano Soa S.aT
Prepileno 3012 Q00T
Propano SRR .08
Dimetiléter R PR
Fraccidn C4 B 2

Metanol TG U
Benceno L2 LTS
Toiuenc o =R 2.8
Etilbenceno Tl e
p-Aileno 3 Pl
m-Xileno Lo LT
c-Xileno B I3
Etiltocluenc Lot 35
Trimeiiibencenc - P
Agua - o

PARAMETROS DE REACCICN:

c

Sx
Ps
Ru

TABLA 5.38 (continuacién}

MODELO CINETICO

Experimente MC: 8f MC: Bg
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

 peso de magnesio, qu 1,09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 500 500
U/Ffj(g.h/mol} 5.0 i5.0
Razon molar Tol./MeCH 4 4
Tiempo de operacidén (k) 5.80 5.00
COMPOSICION DE 10S PRODUCTOS (% moles)

Metano 2.78 0.385
Etileno i.88 1. 80
Etano 0.08 Q.07
Praopileno 7,79 G.09
Propano 0.09 Q.08
Dimetileter 0,30 0.00
Fraccion O Z.C1 0.0l
Metanoi ’ 2. 30 .60
EBenceno L. 59 1.54
Tolueno 52,32 £3.23
£ililbenceno 0.09 0. 06
p-rileno 204 8. 97
m-£ileno 2.4 2.57
o-Xileno 3.37 .83
Etlitoluenc .87 0.22
Trimetilbenceno TI8 J. 34
Agua 19,36 19. 36
PARAMETROS TE AEACCIDN;

< 18.7¢ 18. 33
Sx 83.59 85. 1
Pl 72,98 72.5%
R 15,39 15,37

'S
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TABLA 5.39 TABLA 5.39 [contlnuacitn)

MODELD CINETICO MODELO CINETICO

Experimento MC: %a | Experimento MC: 9d MC: 9e

Catalizador Mg/HZSM-S aglomerado

% peso de magnesio, w"
9

CONDICIONES DE GPERACIOR:

Temperatura {°C) 540
W/F_ (g h/mol} 15 3
Raz;: malar Tel/MeOH 3
Tiempo de operacidn (h) 0,25

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Hetana T
Etilena 138
Etano J.012
Propileno 3. 76
Propano 0.8
Dimetiléter 5.6
Fraccion CJ 3.0
Metanol 100
Benceno : -
Tolueno 57 a8
Etiibencenc b
p-Xilene T
m-Xileno 2G4
o-Xilenco 1. LT
Etiltclueno Zoag
Trimetilbencenc e
Agua

PARAMETEOS OE REACCION:

C

Sx

Ps
R«

e LI
3ole s
SR 2z
34 2.1

3,30

Dol 2.I2
3 320
573 39 I8
- N S8
S 322
-5 In

i PRc:Y

°8

M

L) h

[ RN F I

Lo 5o

g

; Cataiizador Mg/HZSH-S5 agiomerado

% peso de magnesio, qu 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 540 540 :
U/F_)(g,h/mol) 15. 0 15.0
Razsn moiar Tol/MeOH 4 4
Tiempo de operacién {h) J.eo 4.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano 1.26 1.51 j
Etileno 1.73 1.54
Etano 0.11 Q.09
Propileno 0.09 0.10
Propano 2.07 0. 06
Dimetiléter 3.00 0.00
Fraccién Ca 2.01 .01
Hetanol 3.00 0.00
Bencenc 3,25 2.48
Tolueno 60. 62 62.76
Etilbenceno 0. 060 0. co
p-Xileno 322 8.59
m-Xileno 2.73 2.38
o-Xileno 0.86 Q.77
Etiltolueno 0.00 0.25
Trimetilbencenc J.46 0.23
Agua 12.25 1%.23
PARAMETROS DE REACCION:

C 20.88 18, 42
Sx 77.50 79.86
Ps 71.99 73.20
Rx 16. bd i5. %6

GOUYL NS
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TABLA 5.39 {continuacign)

MODELQ CINETICO

Experimento MC:af MC: 2

Catalizador Mg /HZSM-3 aglomerado

% pesc de magnesio. qu 1.09 1.A%

CONDICIONES DE OFERACION:

Temperatura {("C) 540 =

W/F_ (g.h/mol) BT
Ta

Razen molar Tol/MeOH . 1

Tiempe de operacion (h)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X moles!

Metano P 31
Etileno ] 1,32
Etano J.C7 3.6
Propileno P 3.1
Propano S04 3,24
Dimetiléter RS ]
Fraccidn C$ 2o
Metanol SO ets}
Benceno Toag 31
Tolueno “3.000 FOr]
£tilbenceno R o
p-{ileno 5007 toE
m~Xilene Zo Lo
g~Xileno E A
Etiltelueno - ToTa
Trimetilbencenc Tl cooa
Agua e R
PARAMETROS DE REACCION: T
< g 5.3
o 2 - - -
;: = é ::j::
Rx -5 .38

TABLA 5.40

MODELOD CINETICOD

Experimento MC: 10a

MC: 10b MC: 10c i

Catalizador Mg /HZSM-5 agiomerado

¥ pego de magnesio, ¥y 1.09 1.09 1.09
i S ..

CONDICICONES DE OPERACION:

Iemperatura [°2) 160 460 160 !
WP {g.nh/mol) 5.4 5.4 5.4

Razon molar Tol/MeOH 2 2

Tiempe de operacién (h} 2,25 1.00 Z.00 ;

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (Y% moles)

Hetane 3.72 .04 0. 85

Etileno 5.38 9.47 .38

Etano 0.14 0.6 0.04 i
Propileno 1.6 0.€8 0.67 |
Propano Q.58 0.03 c. o0 3
Dimetiléter 0.:7 G.01 0.18
Fraccion © 0.80 Q.00 0.04 :
Metanol ‘ 3.00 1,73 .53 ?
Benceno 0.31 0.00 3.00

Tolueno 50,37 53.78 58.93
Etilbenceno 3.37 0.ca 3.00
p-iilensc .57 5.23 1.99
m-Xilenoc J.05% .30 0.22
a-Xiienc J.12 J. 15 0.1
Fiilteiueno 0.3a7 .26 0. 14
Trimetiibenceno 2.00 g.30 Q.00

Agua 33, 38 28.1:0 20.86
PARAMETROS DE REACCION:

C 16,52 3.92 3.61

Sx 35.74 95. 60 4. 55

Fs 24,74 92.16 83. 71

Rz 16,54 3.51 3.89

]
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TABLA 5.40 {continuacicén) TABLA 5_40 (continuacién)

MODELO CINETICO MODELO CINETICO

Experimento MC: 104 MC. iCe Experimento MC: 16f MC: 10g

Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerade Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

% pese de magnesio, W,
Mg

A % peso de magnesio, ¥, i.09 1.09
1g

CONDICICNES DE OFERACION:

Temperatura (°C) e JEC . Temperatura (°C} 460 460
WE_ lg.h/moil S s 3 W/F_ (g.h/moi) 5.4 5.4
Razon moiar TolsMeOH Razén molar Tol/MeOH z 2
Tiempo de operacién (h) E 100 Tiempe de operacién (h) 5.00 6.00

COMPOSICICN DE LOS PRODUCTOS (X moles) COMPCSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano %

S

2. Metano 0.68 0.63

Etilena 3.43 Z.003 Etilene 5.07 %.36
Etano PR 32 Etane 9.01 2.61 .
Propilenc e 37 Propilenc 2,52 0.28
Propano Sl 5.3 . Propane 8.00 0.0a
Dimetiléter N oA Dimetiléter .18 0.16 i
Fraccién C_ : sa2 Fraccién C, 0,02 0.0t ?
Metanol L el Metanol ’ 15. 37 16,70
Bencenc e Pl Benceno a3, 00 0,00
Toiueno EL— LY Toiueno &0, 20 61.32
Etilbenceno oo o Etiibencenc 0.20 0. G0
p-Xileno ) b p-£ileno .25 1.28
m-{ileno LT ST m-Xileno J.17 0. 16
o-Xileno = Tz 2-Xileno 0.18 J.1
Etilteluenc o L Etiltolueno n.18 0.00
Trimetilbenceno = - Trimetilbenceno J. 00 J.Co
Agua [ e Agua 15,67 14,47
PARAMETROS DE REACCION: T ?ARAHE;PP.GS _DE REACCICN:
[ R [ 2. 47 2,15
Sx RN Sa 89.56 100. 00

z EISTRE] B 78. 37 31.3%9
R R R« 2.56 2. 49

" GOV LINSEY
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TABLA 5.41

MODELO CINETICO

MC: iia MC: 11b

TABLA 5.41 {tontinuacidn)

HMODELO CINETICO

Experimento MO flc ' | Experimento MC: 11d MC: 1le
Catalizader Mg/HZSH-5 aglowerado , . Catalizador Mg/HZSHM-5 aglomerado ‘L
% pesoc de magnesio, Ya 1.09 109 H L] : - peso de magnesio, L 1.09 1.09
E CONDICIONES DE OPERACION: T CONDICIGNES DE OPERACION: \
Temperatura {°C) 460 169 160 '  Temperatura ('C} 460 460
W/F_ (g.h/mol) 10,8 0 0.3 W/F_ (g h/mol) 10.8 10.8 |
Raz;sn melar Tel/MeGH 2 T 2 Raz;i; moiar Toi/MeOH 2 2 I
Tiempo de operacién (h) 0.25 e 2,30 , Tiempo de operacioén (h) 3.00 2.00 ‘
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) COMPOSICION LDE LOS PRODUCTOS (% moles) \
Metano Q.52 2023 2,73 : Metano 1.00 0.69 l
Etileno 3.55 345 5.%7 ; | Etileno £.75 6,27 i
Etano 0.14 .59 a.cv 5 © Etano 0.04 0.02 !
Propileno 0. 57 3,34 : " Propileno 111 0.60 |
Propano 9,65 9.25 : . Propano 0.07 c. 00 ‘
Dimetiléter 3.01 3. 00 ' . Dimetiléter .06 0.15 ’
Fraccion C; 0,13 30T Fraccidén c. 1.08 0.04 ‘
Metanol J.5C 3o 2,60 Metanol 2.86 2. 60 i
Benceno .78 0. en 2,55 Benceno 3.00 Q.a0 |
Tolueno A7, nd t7 94 40 72 Tolueno 55.10 58.08 |
Etilbencena 3ot > oan ST Etilbencenoc ©.00 0.00
p-Xileno N IECE a 42 p-Xileno 4.59 2.68 i
m=-Xileno 1oa2 o) m-Xileno Q.46 Q.26 :
G-Xileno [T} BL2 308 0-Xileno 0.28 .27
Etiltolueno Lol . 35 Etiltolueno .17 0.00
Trimetiibencens Do -5 Trimetilbenceno 0. 16 Q.28
Agua 31 T Lo 58 Agua 27.26 20.97
PARAMETROS DE REACCION: . PARAHETROS DE REACCION: i
ol 23.0:7 23.=5 Rl c 2.73 S.44 l
Sx 30 =5 i0onT 37,30 Sx 34,16 92.19 i
Ps 36 57 ool 4 17 Ps 86.08 31. 00
R ENEN ot - 5.38

Rx €. 83

'S
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TABLA 5.41 (continuacién)

MODELO CINETICO

E£xperimento MGt MO iy
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
% pesc de magnesia, qu 109 1 g
CONDICIONES DE CPERACION:
Temperatura {('C) 1A 15
W/F_ (g.h/mel) 0.3 oL s
T
Razon melar Tol-MeOH B B
Tiempo de operacién (h) g o 2o
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moies)
Hetano a9 .
Etileno ) S aa
Etano aol o
Propiienc 530 ST
Propano 2020 3.0C
Dimetiléter e Sotn
Fraccien C, P el
Metanel 143
Benceno o R
Toluena 2z i 3 s
Fitilbencene a -
p-Xileno ;

m-Xileno
o-Xileno
Etiltolueno
Trimetilbenceno

Agua

PARAMETROS DE REACCION:

oo i
X omox

L

TABLA 5.42

MODELD CINETICO

Experimenio MC: 122 MC: 12 WC: 12¢ !
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

% pesa de magnesio, u*q 1. 09 1.09 1.09%9
CONDICTONES DE OPERACION:

Temperatura {0} 360 460 460 ‘
W/E_ (g nmel) 16.2 16.2 16.2

Razén molar Tols/MeOH 2 2 2

Tiempe de operacién (h) 9.25 1.00 2.00 ,
COMPOSICION DE LO$ PRODUCTIOS (% moles)

Metana .44 .59 0.75
Etilena 3.03 4. 42 4,69

Etanc 9,14 0.15 0.11 :
Propiienao J.30 0. 35 0. 55 E
Propano 2,63 0. 64 a.49 !
Dimetiléter 3,30 0. 00 !
Fraccion o .36 0.07 0.07 :
Hetanol ' .54 3. 00 0.1

Benceno ;.08 0. 85 0.5%9
Tolueno 1B 2% 47. 91 48.37
Etilbencenc 3,16 0.:15 G111
p-Xileno 3 27 9. 43 §.1i2
m-A{ileno 132 1.98 1.64
>-Xileno .53 0.59 0. 35
ftiitoluens 1. 32 1,49 1.5%
Trimetilbenceno 3,30 .28 .00

Agua 30.52 31,10 30.78
PARMMETRDS DE REACCIDN

o 23.10 22.57 21.07

Sx 2. %1 81.30 823. 67

Py 20.24 78.60 80. 68

R g9.32 19. 28 18.25

'S
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TABLA 5.42 (continuacién)

MODELQ CINETICO

Experimento Mt

- Catalizador Kg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesioc, w*
Xg

Tempetatura {"C) 160
W/F_ (g h/mal) Ta

el -
Razon melar Tol/MeOH : "

Tiempo de operacion [h)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X moies)

Metano RIS M-
Etileno TIE 5. 30
Etano Solg 3.8
Propileno [ER

Propanc 3.5 3.
Dimetiléter PR P
Fraccién C4 DT 75
Metanol BN R
Benceno RS 3.o0
Tolueno [P 3110
Ftilbenceno LA oLz
p-Xileno 300 -
m-ZA1ileno B DA
o-Xilenc R T
Etiltolueno Lo P
Trimetilbencenso Tln oLz
Agua I TE NS

TABLA 5.42Z (continuacién}

MODELO CINETICOD

Experimento MC: 12f MC: 12g
Catalizader Mg/HZSM-5 aglomerado

X peso de magnesio. ey 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {°C) 460 460
U/F_D(g hs/mel) 6.2 16. 2
Razen molar Tol/MeOH 2 2
Tiempo de operacién (h} 5.00 6.00

Metano
Etileno
Etano
Propiienc
Propano
Dimetiléter
Fraccidn <
3
Metanel
genceno
Toluenag
Ellibenceno
p-Xilenc
m-Xileno
o-Xileno

Etiltolueno

Trimetilbenceno

COHPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles!)

J2.29 0. 96
7.0t 6. 41
2.01 0.03
J.70 0.84
D.00 o.o0
J.02 0. 16
2.02 0.05
3.74 6,54
J. 0o G.00
55 95 56.93
2,23 3.30
.26 3.01
3.57 0. 56
a4t G.46&
2,13 0.0%
.38 G.23
21,18 23.75
9. a9 6.53
31.08 $3. 28
81.25 7§.59
.17 £.82

'S
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TABLA 5.43

MODELC CINETICO

Experimento W L3
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado T
Y. pesao de magnesio. uﬂq L] ] g
CONDICIONES DE OPERACION: o

Temperatura {"C) 460G 5 15
U/F“"(g.h/mol} i BT o
Razé; moiar Tol/MeOH z -

Tiempo de operacién (h) 2.2% ~ oo
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) )
Metano 243 PR 4 4G
Etileno RN 1.5 1,40
Etano 3.3 2 g 5
Propileno 2.3 3T [SPate,
Propanc PR aLne aoa
Dimetiléter M 5 i oo
Fraccion C, s s 5o
Metanol o0 oo -t
Benceno P : -
Tolueno 14007 PR 35, a0
Etilbencenao .z - 4
p-£ileno PO - -4
m-Xileno B = R
4-Xileno K > s oug
Etiltolueno ToZE z 0
Trimetilbenceno BN o -
Agua

PARAMETROS 2E REACCICN:

Ix .
Fz ors
Bx > =

Wl

TABLA 5.43 {(continuacidn)

MODEI.D CINETICO

Experimento MC: 13d MC: 13e
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerade

% peso de magnesio. u'q 1.09 1.09
CGNDICIONES DE QFERACION:

Temperatura {°C) 460 460
WF_ {g.h/moi) 21.6 21.6
Razo; molar Tol/MeOH 2 2
Tiempe de operacion (h) 3.co 4.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Hetana Q.52 0.77
Etileno 4.21 4.35
Etano 0.07 0. 07
Prepileno 0.39 Q.55
Propano .29 3.28
Dimetiléter .00 0,00
Fraccion C; 0.04 0. 06
Metancl G.31 0.00
Benceno 2.7% 0.58
Toiueno 46. 40 47. 57
Ztiibenceno g.il 3,11
p-Xilenoc 3.63 9.54
m~Xileno 2.53 2.00
o-£ileno .21 Q.71
Ftiltoiueno 2.32 1.82
Trimetiltencenc 3.37 0, 40
Agua 31.08 31.18
PARAMETROS DE REACCION:

< 26. 10 23.7
Su 78. a1 80.81
P ?3.65 77.84
R 32 19.65

Rux 20.

‘S
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TABLA 5.43 (continuacidn)

MODELD CINETICD

Experimento MC- 1T Mo

Catalizader Mg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesio. L
q

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura ("C) 167
V/Fﬁo(g=h/mnl) o R
Razsn moiar Tol/MeCH -
Tiempo de operacién {h} T on 5o

COMPOSICION DE LOS PRCDUCTOS (% moiesj

Metano aoan T
Etileno 11 s
Etano SR 3

Propileno 1hs © s
Propano ) 5 os
Dimetiléter T 5o

Fraccion C4 P o7
Metanol NS <o
Renceno Tz oo
Toluenc 2003 I3
Etilbenceno R .

p-Xileno R B
m-Xileno - i
o-Xileno h— e
Etiltolueno R Lo
Trimetilbencenc D s
Agua } &

PARAMETROS DE REACCION:

o
< -
Ps 3
Az e

TABLA 5.44

MODELQ CINETICO

Experimento MC: 14a MC: 14b MC: l4c
Catalizador Mg /HZSM-5 aglomerado %
“ peso de magnesio. L 1.0% 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura ('C) 360 460 460 ;
W/F_ {g.hsmal) 27.0 27.0 27.0 ;
Razé; molar Toi/MelH 4 2 2 i
Tiempo de eperacion (h) 0.25 1.00 2.00 ;
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano 5. 41 0. 33 0,43 i
Etilenc 2.30 4, 0% 4.08 2
Etane 2.18 0.11 0.10 1
Propileno C. 40 0.21 0.2z
Propano 3,81 0. 46 0.37
Dimetiléter 2.¢ 0.00 0.00
rraccién 2.4 .04 Q.03
Metanoil ' 2.300 3.3C 0.00
Benceno S 1. 6% 1,47
Teluene 44 71 43.351 44. 27
£tilbencene 3.23 0.22 0.1
p-¥ileno 0. 5% 10. 52 i0. iC
m-iileno 3,85 3.88 3.78
J-Xileno 1,09 1.20 I.28
Etiltelueno L8 1.73 1.94
‘rimetilbencenc 3. 358 0.52 0.45
Agua 31.5% 31.50 31.50
PARAMETROS [0E REACCION:
i 30,11 30.92 29.73
Sx 73,18 78. %6 79.7
P 59. 28 67, 40 £6. 51

24,77 24.07

R 244

'S
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TABLA 5.44 (continuacién) TABLA 5.44 {continuacidn)

MODELO CINETICO MODELO CINETICO

Experimento Experimento MC: 14f MC:14g

Catalizador Mg HZEM-5 aglomerado Catalizader Mg /HZS5M-35 aglomerado

S

TLoavLINSEY

% peso de magnesio, an 1. 34 1.9 ' % pesc de magnesio, utg 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION: ‘ ' CONDICIONES DE OPERACION: o

Temperatura (°C) Er : Tewmperatura { C) 460 460
W/FT“(g.h/mol} 2o v ) H/Fﬁoﬁg‘h/mnl) 27.Q 27.Q
Razﬁn molar Tol/MeOH - 2 . Razén molar Tol/MeCH 2 2
Tiempo de operacidn (h) 3.l2 3,00 Tiempo de operacion (h} 5,00 6.00
COMPOSICIGN DE LOS PRODUCTOS (% moles) o o COMPCSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles}

Metano o4 AT Metano 2.75 C.86
Etileno 3003 irs Etileno §.22 4. 47
Etanc 2.5 3005 Ftana Q.07 0.086
Propileno PR 333 Proplienc J.52 0.6t
Propano o 3.23 Propano 0. 26 0. 21
Dimetiléter T Snte] Cimetiléter 0.20 0.00
Fraccion C4 FE b rraccion C; 1.05 Q.05
Metanol D 3.oon Metanoi 0.00 Q. Co
Bencene B En Bencenc 0.5 0.47
Toluene 5 46 o Tolueno 46, 37 47.59
Etilbenceno Lot o Etilbenceno G.21 .07
p~Xileno S0 E p-dilena §.49% 3.64
m~Xileno Do m-¥ileno 2.37 2.15
O-Xilene sl F O-¥ileno 0.35 0. 86
Etiltoluenc TR T Ztiltolueno 1.58 1.43
Trimetilbencenc A Sy Trimetilbencenc 2.29 0.42
Agua T -: e Agua 31,26 31. 12
PARAMETROS DE REACCION T/

C R [ 25.52 23.54
Sx . Sy B2. 87 24.1
Pz 3 2 73.83 T6. 25
Rx -0 2 Ax 21.56 20. 31

Z21




TAELA 5.

45

MODEL.O CINETICO

Experimento MC: 1Sa

Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesio,wq 1,09
4g

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 300
?/F‘J(g-h/mol) R
Razén molar Tol MeCh >
Tiempo de operacidn {h} 725

COMPCSICION DE LDS PRODUCTOS (Y molies!}

Metano 045
Etileno 4. 38
Etano a.
Propileno . ns
Propano

Dimetiléter N
Fraccion C4 2.8
Metanoi

Benceno 2,35
Telueno 37
Etilbencenc 30535
p-Xileno TEL e
m-Xilenoc 3.z
n-Xileno G0l
Etiitolueno I

Trimetilbencens

Agua Bt .

[

Sx

=

Rx LT

TABLA 5.45 {continuacidn)

MODELC CINETICO

Experimento MC: 15d MC: 15e
Catalizador Mg /HZSK-5 aglomerado

i
" 1.09 1.09 ;

. pesc de magnesio.w
Yy

3

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {(°C)
W/F_ (g.h/mol)
Razon molar Tol MeOh

Tiempo de operacion (h)

500 500
5.4 5.4
2 2
3.00 4,00

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano Q.87 0.83
Etilens 4.30 4.09 ‘
Etano 0.02 Q.01
Prepileno 3. 28 0.20
Prepana 3.040 Q.04
Dimetileter D.12 g.11
Fraccién C. 2.02 2.01 i
Metanol 1651 17.62 :
Benceno 3,00 0. 00
Toluene 6. 22 61.29
Etiilbencenc J.0Q 0.00
p-Xileno 1,92 1.7
m-¥ileno 2,18 0.20
s-Xileno J .2 0.:3
Ctiltolueno Q.00 .00
frimetilbencenc 2,00 0.00

14.79 13.81
z 3.04 2.79
Sx 100. 00 100. 00
Ps 836.72 83.74
Ry 3.52 3.23

S0avIIns Ay
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TABLA 5,45 (continuacidn) TABLA 5.46

MODELD CINETICO MODELO CINETICO

Experimentc MC. 15§ HMC: 15g

£xperimento MC:16a  MC:16b MC: 16¢
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado : Catalizado—r- Mg/HZSM-5 aglomerado
% peso de maznesio‘wnq 109 1,39 i % peso de magnesio. <. 1.09 1,09 1.09 I
CONDICIONES DE OPERACION: CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura (°C) SoG r Temperatura {°C) Sslv] 500 500 :
W/F_ (g.h/wol) 54 s WF_ (g.h/moi) 0.8 10.38 10.3
Razon molar Tel/MeOh B Raz‘;; melar Tol/MeQH 2 2 2
Tiempo de operacién (h} 3LD RNl Tiempo de operacidén {h) 2.25 1,20 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) COHPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) :

I

Metano o35 -] Metano D.66 J.15 1.18 ;
Etilena 3.7a 5t Etilenc 4. 46 TS 4.50 w
Etano 2.2 181 Etano g.22 0.03 0.09 ‘
Propileno P L3 Propileno 5.71 a.37 0.62 ;
Prepano .00 Propano 0.48 0.06 0.16 .
Dimetiléter Dol P Dimetiléter 0.00 7.00 0.01 |
Fraccien C; I oo Fraccion C 317 0.01 0.0& |
Metanol = LT P55 Metancl ’ 7.0a 2.30 2.29
Benceno DI s Benceno t 032 J &9 D.42
Toluenc N w2, 13 Teiueno 47 46 4676 49,94
Etilbencenc g 2 £tilbencenc 3.6 o6 G.00
p-Xileno N A p-£iieno 11,29 0. 31 3.71
m-%ileno 2 5 m-Xilena 1.66 180 1.:9
g-Kileno - a-fiieno 3.45 .53 .45
Etiltolueno T e Etilteivenc 3.42 3.98 0. 38
Trimetilbenceno ; o Trimeviibencens D.00 0.18 .36
Agua 3 3 Agula 3G, 24 30,72 28. 58
PARAMETROS DE REACCION: o ;;uﬂzrsos__a-a REACCION:
2 - : c 23,30 23.91 19.39
S [ e Sx 39,92 87.7 90. 81
Ps A T Pe 34. 23 83. 56 85.63
Rx z Rx 386 21.08 18. 31
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TABLA 5.46 (continuacion)

MODELQO CINETICO

TABLA 5.46 (continuacidn)

MODELO CINETICO

Experimento uCL B MC. tbe
' Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
% pesoc de magnesio, uﬁq oa s
CONDICIONES DE OPERACION:
Temperatura {C) =o-
W/F_ {g. h/mol} cn o g
R+
Razon moiar Tel/MeOH o :
Tiempo de operacién (h) 5o 1o
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano .- 18
Etileno s -g 147
Etano 3.0 3 a3
Propileno T T3 o an
Propano S 3 =
Dimetiléter - 4 g
Fraccién C, 5 o= 3 a7
Metanol S 5 -x
Benceno 3o s oD
Tolueno 34 = 37 Za
Etilbenceno - 3 -
p-Xileno Sz 4 s
m-¥ilenc S c o=
o~Xilenoc s .
Etiltolueno B v
Trimetilbenceno S e -
Agua R -z
PARAMETROS DE REACCION: '
< Lo
Sk -
Ps =0
Ax LTl

Experimento MC: 16f MC: l6g ;
Catalizador Mgs¥ZSM-5 aglomerado

% peso de magnesio, H!q 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura ("2} 500 500
W/FTn{g,h/mol) 103 10.8 :
Razon molar Tol/MeOH 2 2

Tiempe de operacién (h) 5.00 6. 00
COMPOSICICN DE LOS PRODUCTOS (¥ moles)

Metano 1.43 1.14

Etilens 418 4.1 '
Etano 0. 02 .02

Fropilenc 0.33 0.24

Propano Q.30 0.0C0
Dimetileéter Q.18 3.18 2
Fraccidn O 0.02 0. Gl !
Metanol ’ 12,11 15,1

Benceno 0. 20 0. 00

Tolueno 59.28 80. 21
Etilbencenc 0.00 3,00

p-Xileno 2.2%9 2.05

m-Xileno 042 0.43

u-Xileno 5. 37 0.38
£tilteluene 3.03 0.00
Trimetilbencens 3.2 0.00

Agua 18.78 16.03

PARAMETROS SE REACCION:

. 1.62 3.85

Sx 91. 35 104Q. 00

Ps 74.41 71.87

Rx 4.34 4.57

'S
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TABLA 5. 47

MODELO CINETICO

Experimento MC: 1 7a

Catalizader Mg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesioc, W,

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {('C} 560

W/F_ {g.n/mol} 16,
)

Razon molar Tol/MeOH

Tiempo de cperacion {h)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles)

Metano 3.5
Etilena 378
Etano 2,23
Propileno 3,27
Propano .34
Dimetiléter 7

Fraccidn C; Toin
Metancl ol
Benceno DLoEN
Tolueno 14,28
Etiibencenc oz
p-Xileno .

m~Aileno o
Q-Xileno PR
Etiltelueno Dot
Trimetilbencenc PR
Agua R

PARAMETROS DE REACCION:

U oA

ja+]
Ko %

P

TABLA 5.47 (continuacién)

MODELO CINETICO

Experimento MC: 17d MC: 17e
Catalizador Mg HZSH-5 aglomerado
% peso de magnesio, W_ 1.09 1.09
CONBICIGNES DE OPERACICN:
Temperatura (°'C) 500 500
U/F_“(g.h/mol) 16.2 16.2
Razo; oo lar Tol/MeOH 2 2
I'iempo de operacién {h} 3.a0 4.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS ¥ moles)
Metano 1.72 1.93
Etileno 4.27 434
Etano .10 0.05
Fropilenc 0.67 3.79
Propanc 0.00 0.00
Oimetileéter 2.00 ¢.04
Fraccién G 0.06 0.06
Hetanoi ‘ 4.20 1.5%
Benceno 0. 47 2.00
Tolueno 458. 60 52.38
Etilbenceno .00 0. 00
z-%ileno i0.28 5.33
m-filenc 1,37 c, 38
C-Xileno 0.53 0.57
Etiltolueno 2.61 0.22
Trimetilbencens 3.47 114
30. 85 29.:3
> 2124 4.7
S« 38,72 86.04
2= 34. 16 22.80
Qs P e 2A.R3

'S
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TABLA 5.47 (continuacicn) TABLA 5.48

MODELO CINETICO MODELQ CINETICO

' Experimente MC: 177 MG iTg Experimento MC: 182 HC: 18b MC: 18c

Catalizador Mg/HZSM~5 aglomerado Catalizador Mg/HZSH-5 aglomerade

% peso de magnesio. W _ Looe 1. 09 | % peso de magnesio. W __ 1.09 1.09 1.09
CONDICIONES DE GPERACION: CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {("C} 500 500 Temperatura {°C) 500 500 500
H/F (g h/mel) R 152 | W/F_ (g n/mol) 2.8 2. 21.%
Razon melar Tol/MeOH o : Razon molar Tol/MeOH 2 2 2
Tiemps de operacion (h) RN Tiempo de operacién (h) 9.25 1.00 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) T COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano 200G I Metano 0. 49 a.63 ¢.78
Etileno 4. 3¢ 4 57 Etilena 3.21 3.92 3.80
Etano 0.3 3,03 Etane 0.18 3. 16 0.10
Propileno d.:=7 ] Propileno 3. 36 .25 0.23
Propane LG 3,00 Propano 0. 43 0. 39 0.23 &
Dimetiléter 1iE 3.3 Dimetiléter 2.10 Q.00 0. 00
Fraceien C, ERY 3oz Fraccién C 0.35 0.04 0.03 ;
Metanol 32 G Hetanol . a0 3,00 G. o0
Bencenc e G.30 Bencenso 2,48 2.09 142
Taolueno 53¢ 3l 3.5 Tolueno 12.65 42. 45 43.25
Etilbenceno R e Etilbenceno S .00 c.19
p-Xileno DoEE TonT p-Xileno 12,30 12021 12. 39
m-Xileno [ Tl m-Xileno 3. 69 3,91 3.16
O-Xiieno - 1 En o-Xileno 1.94 1.16 i.07
Etilteiuenc Tl Tz Etiltoluenc .83 0.78 0.98
Trimetiltencenc PR, B Irimetiibenceno 0. 26 2.50 3.54
Agua IR o Agua 31. 38 21,41 3147
PARAMETROS DE REACCION: o PARAHE;PosﬁggraEACCIDN:

o T3 o 2. 26 32,42 31.29
Sx EE R i 3y 52,03 83.7 84. 44
P- TS SEERE P 72.20 7084 73.2
fx EO, - R 27. 66 26,88

ER o R 2708

'S

SOAYLINSIH

2E1



TABLA 5,48 (continuacidn) TABLA 5.4B {continuacidn)

HMODELC CIMETICO MODELQ CINETICO

Experimento MC. 184 MC. 18e Experimento MC: 18T MC: 18g

Cataiizador Mg/HZSM-5 agiomerado Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesio, wxq 109 L0

“ peso de magnesio, w_ 1.09 1.09
3

CONDICIONES DE OFERACION: CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 507 =00 Temperatura {°C} 500 500

W/F_ (g h/mai) 3 i1 W/F {g.h/mol) 21.6 216
. =)

Razon molar Tol/MeoH z 2 Razén molar Tol/MeCH 2 Z

Tiempo de operacién {h)

SRy Tiempo de operacién (h) 5.00 6.00

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% molies) COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles]

'S

spav1insIy

Hetano = 21 Metano 1.36 2.12
Etileno 378 4.8 Etileno 4.25 4.62
Etano N 3. 08 Ftano C.08 0.05
Propilenc 2.23 2037 Propilena J. 67 0.63
Propanc R, .36 Propanc ¢.00 0.00
Dimetileéter 2.2 3.50 Dimetiléter 0.02 .10
Fraceién C; S .24 Fracecion C| 3.06 0. 06
Metanol PR ity Metanci ’ 1.29 3,62
Benceno ST PRE Benceno .00 2.00
Tolueno 15004 27,08 Tolueno 51.28 34.42
Etilbencene B LT Etilbencenc 0.00 3. 00
p~Xileno LT LLLI8 p-Xileno 8.39' 5.24
m-Xileno . Pkt m-Xileno 1.26 0.94
o-XKileno T 175 o-Kileno 0.77 a.75
Etiltoluenc = ) Ltiltoluenc 0.22 0.07
Trimetilbencenc IonE 43 Trimeiilikencenc .51 0.61
Agua - Agua 29. 46 26 28
PARAMETROS DE REACCICN: T - TA};AHTW?S --SEii.QiEVA.CCION.:M

E 17 0 11.08
Sx Sx 93. 47 92.25
Zz Ps 80.53 75.57

ezt




TABLA .49

MODELO CINETICO

Experimento

Catalizador Mg HZSH-5 aglomerado

% peso de magnesio, qu 1.0%

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperaiura (°C) 50T
H/F_d[g.h/mol)

Razén ma lar Tols/HeOH 2

Tiempo de operacion (h) a.2s

COMPCSICIDN DE LOS PRODUCTDS (% moles;

Metano oo
Etileno 3.37
Etano 0.3C
Propilenoc SUE
Propano D.ed
Dimetileter D03
Fraccidén C; 3.8
Metanol P
Benceno 2043
Tolueno 34 01
Etilbencenc TolE
p~Xilenc oIS
m-Xilenc 5038
o-Kileno Ll
Etiltolueno Toi

Trimetilbencenc

Agua

PARAMETROS DE REACCION:

u

er i T e |
x

o

w

skl

W

TABLA 5.49 {continuacién)

HODELD CINETICO

Experimento MC; 19d

MC: 19e
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
% pesc de magnesio, Ye 1.09 1.09
CONDICIONES DE QPEBACION:
Temperaiura (°C) 500 500
“oF (g h/mol) 27.90 27.0
Razén molar Tol /MeOH 2 2
Tiempo de operacién [(h) 3. 00 4.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% molies)
Hetano 1.52 1.79
Etilenc 3.56 3.72
Etano Q.14 0.12
fropilens .37 Q. 40
Prepano 0.30 o. 20
Dimetileter J.00 G.00
Traccién o 5.0% 0. 06
Metanoi ) 3,50 0. 00
Bencenao vt 5. 83
Teluenc 16 27 47. 49
Ztilbencens 3.37 0. 00
p~Xileno t2.01 9.79
m-Xiieno 3,307 2.62
a—filena .0 3,94
Etilteiuvena 2.77 0.53
Trimetilbencenso 3,43 3.54
Agua 21,13 31.01
PARAMETEOS IE REACCION:
z 15.69 23. 44
S« 85. 1% 37.58
2 70,59 73.38
A 22.77 21.51

U S0avIInGH
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TABLA 5. 49 (continyacisn)

MODELO CINETICO

Experimento

Cataiizader Mg -HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesioa, ¥, o0 LG
a :

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C)}

W/F {(g.h/mel)l e - -
P9 -
Razon melar Tol/MeOH T >
Tiempg de operacién [h) 3 o 5 oo

COMPOSICION DE 1068 PRODUCTOS (4 moles)

Metano ST A B
Etilenc 3024 1
Etano 3.0 S, 08
Fropileno 4,53 J. o8
Propans 2000 .
Dimetiléter " 3053
Fraceidn C‘_ B SR
Metancl SO0 DT
Benceno - 3T
Tolueno <3 E ST
Etilbenceno P z.Io
p-Xileno 3¢ TIZ
m-Xileno S TUE:
o—Xileno B B
Etiltolueno P R
Trimetilbenceno Ve z
Agua IR e

PARAMETROS OE REACCICH:

Sx I
Ps =
Rx 2

TABLA 5.50

MODELGC CINETICO

Experimento MC:20a MC: 20b MC: 20c !
Cataiizador Mg/ HZSKH-5 aglomerado

# peso de magnesio, ‘. (.09 1.09 1.99
COHDICIDNE; DE OPERACION:

Temperatura (°C} 540 540 540

W/F | {g.h/mol) S. 4 5.4 5.4

Haz‘oi:: molar Tol/MeQH 2 2 2 i
Tiempo de aperacién {(h) 9.25 1.00 2.00 |
COMPCSICION DE LOS PRODUCTOS {% moles}

Metano 112 2.08 2.32 |
Etilena 5.230 4.87 3.86
Etanag 3. i6 0.10 0.06
Propilenc .99 0. 66 C. 36

Frepano 0.00 0.00 0.00
Jimetileter 0.29 0.03 0.1

fraccian C 0.13 Q.09 0.03 ;
Metano! ) 3.00 2.69 9. 44 ,
3encenc 7.76 0, 22 Q.00
Toluens 19,16 33.28 58.85
Eiiivenceno 3. 04 0. 00 .30
p-Kiiene 10, 42 7. 14 2.69
m-iileng nTe 0. 44 0.27
a-fileng 2,21 0.15 0.20
Etilisiveno 3.:8 0.1i8 0.28
‘rimetiibencenc 1,47 0.21 g.21

#gus 30.33 27.786 21.28
FARAMFTROS 7E HEACCIOVﬁji

z 19 73 12,61 4.83

S« e0. 81 91.66 86.58 !
B G1.23 92. 36 85.10 !
B 18, 58 12,68 5.13

'S
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TABLA 5.50 {coptinuacidni

MODELQ CINETICO

! Experimento MC. 208 MC 20

Catalizador Mg/HZSM-% aglomerado

% pese de magnesio, “H
q

" CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C} 40 40
W/F_ (g h/mol) = 5 s
Razon molar Tol/MeGH 2

Tiempo de operacién (hi

coMpos ToION OE LOS PRODUCTAS (Y wmeles)

Metano Toni F
Etileno 3,88 157
Etano .22 .32
Propilena 3.0 31T
Prepano 3.0 o)
Oimetiléter SR PR
Fraccidn C; oo G
Hetanol & 23 BRI
Benceno Ul b
Tolueno ke 202
Etilbenceno LI 2.k
p-Xilenc LA W
m-Xileno Lol T
o-Xilene R P
ftiltelueno PR oo
Trimetilkencenc Lol Zoa
Agua T Tlosd
PARAMETROS OE REACCION: T o
o . o =
s ORI
Px - -5

Ax . z

|
|

TABLA 5.50 (continuacién}

MODELO CINETICO

Experimento HC: z20f MC: 20g i
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
% peso de magnesio, w . 1.09 1.09
CONDICIDNES DE OPERACION:
Temperatura {"C} 540 540
HsF_ {g.h/mol) 5.4 5.4
Razen molar Tol/HeOH 2 2
Tiempo de operacidn [(h] 5.00 6. 00
COMPOSTICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Hetano 1.40 1.33
Etilena 2.76 2.50
Etane 0.02 0.01
Propileno 0,11 2.09
Propano 3.00 0.00
Dimetiléter Gg.11 0.10
Fraccison C4 n.0o0 Q.00
Metanal 9. 37 20.49
Benceno 0. 00 0. 00
Toluens 62. 42 2. 83
Etilbencane Q.80 5. Q0
p-¥ilenco 1.20 1.21
m-Xileno 0.1% 0. 14
o-Xileno 0.19 3.00
Ztiltoluena 3.00 0.00
Trimetilbencene 0.00 0.00
Agua 12.52 11.28
PARAMETROS DE REAEEIDN:
c T 8!
Sx 100. 200 100. 00
P= 77.68 89.53
2.1

Ax 2. 42

]
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TABLA 5.51

MODELO CINETICO

Experimento MC: 2ia MC: Jtp MC: 2ic !

Catalizador Mgs/HZSM-5 aglomerado

% pespc d& magnesie. g 1.0% <.

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {('C) 540 530 .
W/F_ (g.h/mol) 10. ¥ o3 g
ﬂazﬁ; melar Tol/MeQH o - .
Tiempc de operacién (h) .75 Lo -

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Metano 3067 S5e 302
Etileno 4.53 3.4
Etano 0,08 P E it
Propilenc 5075 oIz

Propanao S.54 I3

Dimetiléter Z.olz 15
Fraccisdn C4 2018 RS 2LlS
Metanol R S T3
Benceno B i o2
Tolueno 1775 Wi 53002
Fiilbenceno 1T o >ls
p-Xilena toT Tl R
m-Xileno Il P el
a-Xileno T LT S22
Etiltelueno TolE Ty ol
Trimetilbencenao PRV s A
Agua <o Does I30s

PARAMETROS CE REACCION:

wi

W ox
[REINT AT,
01 o~

TABLA £.51 (continuacién)

MODELOQ CINETICO

Experimentoc MC:21d MC:2l1e
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado
% peso de magnesio, qu 1.09 1.09 E
CONDICIONES DE OPERACION: ﬁ
Temperatura {°C) 540 540 :
W/F {g.h/mol) 0.8 0.8 é
Razon molar Tol/MeOH 2 2 f
Tiempo de operacidén [h} 3.00 4.00

. COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano 3.44 2.42
Etilena 3.64 3.22
Etano 0.a7 G.04
Propileno 9. 46 0.25
Propano .00 Q.00
Dimetileter d.16 g.17
fraccion C| 3,04 2.02
Metanol ’ 5.26 11.95
Zenceno Q.00 0.00
Tolueno 57.387 59. 94
Etilbenceno 2,00 G.00
p-Xileno 3.35 2.16
m~Xileno 0. 40 0. 36
o-Kileno G.28 0,28
Etiltelueno 0.06 0.20
Trimetrilbenceno 3.00 0.22
Agua 24 97 18. 96
PARAMETROS DE REACCION:
z 4.79 3.85
Sx 38. 34 92.7
Ps 3319 76.99
R 6.63 4.52

'S
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TABLA 5.31 {continuacién)

MODELO CINETICQ

Experimento MCo21f MC:Zlg i

Catalizador Mg/HZSEM-5 aglomerade

% peso de magnesio, qu j— cona
. CONDICIONES DE OPERACION: I
Temperatura (°C 540 549
H/Frg(g.h/mol) AR Ve
Razon molar Tol/MeOH o =
Tiempo de speracién (h) 5. 4 a0
COKPOSICION DE LOS PRODUCTSS (% moles) B
Metano oo zo0g
Etileno SRS .02
Etano D040 a.22
Prepilenc ] ST
Propano 3,00 Soa0
Dimetiléter s e
Fraccidén C; a0 5
Metanol TGO TE 50T
Benceno a0 T
Tolueno TG 51033
Etilbenceno T w oo
p=Xileno [ )
m-Xilenc TIE Tl
o-Xileno R— Io28
Etiltoluenc Lol R
Trimetilbenceno R N
Agua A =
PARAMETROS DE REACCION: T
& G L
Sx 1T IR
Pa I ]
Rx Do s

TABLA 5.5Z2

HODELO CINETICO

Experimento MC: 22a MC: 22b MC: 22c
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomwerado

T peso de magnesio, L. 1.09 1.09 1.09
CONDICIDNES DE OPERACION:
Temperatura () 540 540 546
H/Ff_(g.h/mol) 16.2 16.2 6.2
Razéé molar Tol/HeOh 2 2 2
Tiempo de cperacion (h) 0.25 1.00 2.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (X moles)
Metang 0. 64 1.50 2.18
Etilenc 5. 66 4.31 3.94
Etano 0.18 Q.25 0,15
Fropileno 3. 256 0. 46 2.40
Propano 0. 30 Q.29 0.13
Cimetiléter 0. 10 3.02 Q.02
Fraceién C G013 3.05 3.04
Metanol ’ 0. 62 0. 00 3.00
Benceno 1.78 1.38 0.71
Tolueno 7.7 47.55% 48.73
Etiibenceno 0. 07 Q.02 .03
p~Xilens 1037 10.77 10. 47
m-£ileno .72 1.71 1.35
o-Xilenc .51 a. 49 0.43
Etiltolueno 0,18 C.00 Q.23
'rimetilbencenc .1 .00 0.42
Agua 30.03 0. 60 a0.76
PARAMETROS DE REACCION:
C 23.30 22.36 20.83
Sx 35.56 90. 28 89.83
Ps 82.29 83.05 85. 42
Rx PACE: ] 21.18 19,90

'S
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TABLA 5.52 [continuacicn)

MODELD CINETICO

Experimento MC, 224 MC: 222

Catalizador Mg/HZ2SH-5 aglomerado

Hg

% peso de magnesio, W

CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura (°C) 353 im
WAF, (g.h/mol} T T
Razon molar Tol/MeOH N

Tiempo de operacién {h) oo

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moies)

Metanc I%s ER
Etileno 3.22 E
Etano o=
Propileno 4R 3oag
Propane <0

Dimetiléter N e ot
Fraccién C; o7 oo
Metanoi e -
Benceno TOLZ S
Tolueno 3052 -
£tilbenceno P s
p-Xileno B LT
m-Xileno s o=z
a~Xilenc Tl oA
Etiltoluens oon ooz
Trimetilbenceno Tooa ST
Agua TEOAL Ty

TABLA 5.52 (continuacién)

MODELD CINETICO

Experimento MC:. 221 MC: 22g !
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado

% peso de magnesio, H‘Hra 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION:

Temperatura {'C}) 540 540

“F_ (g h/mol) 16.2 16.2

Razon molar Tol/ MeOH 2 2

Tiempo de operacion (h) 5.00 6. 00 ;
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles)

Ketano 3. 14 2. 18 \
Etileno 2,98 2.57 :
Etano Q.07 0.04 ‘
Propilenc 3. 26 0.1%8 )
Propano 0.00 0.00
Dimetiléter 0,19 0.15

fraccién €, 005 0.01 :
Metanoi ’ 9.07 i4.92 |
Benceno J.G0 Q.00 .
Tolueno 59,12 50,77 1
Etilbenceno 0.00 0.00

p-Xileno 2.77 1.86

m-Xileno 0. 48 Q.41

o-Xilena 0.23 .34
Etilteiuens 0. 00 0.00
Trimetilbenceno 0. 00 2,21

Agua 21.95 186. 3%

PARAMETROS UFE RTACCION:

C 4. C 3,32

S *00. 00 92.44

P= 776 71,16

R .81 1. 16

SoavimnsId
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TABLA 5.53

MODELD CINETICO

Experimento MC: 23a MC: 23% i 51:230 : P;;PEPIMEHtu MC: 23d MC: 23e MC: 23F
Catalizador Mg/HZSM-5 aglomerado ! Cataiizader Hg/HZSH—SVag]_omerado
% peso de magnesio, qu _ 1.09 1.C% 1009 % pesc de magnesio, "Hn 1.09 1.09 1.09
CONDICIONES DE OPERACION: " CONDICIUNESﬂDE OPERACION:
Temperatura ('C) S40 542 350 Temperatura {°C) 540 540 540
W/E_ {g.h/mol) 215 213 atos W/F_ lg.h/mol) 216 21.6 21.6
Razén molar Tol/KelGH 2 2 2 Razon melar Tol/MeGH 2 A 2
Tiempo de operacisn (i) 0.25 0 2,80 Tiempo de operacisén (h) 3.00 4.00 5.00
COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (¥ moles) COMPOSICICON DE LOS PRODUCTOS (% moles)
Metano 0.%5 1ot 57 Hetano 3.24 3.67 3.88
Etileno .20 1,26 5. 3% Etileno 3.01 3.40 3.13
Etano 0.45 3.32 Tolh Etano Q.18 0.12 0.1i1
Propileno 3,52 0,31 cL0T Propileno 0. a2 0. 46 0.32
Propano 0.6l 5,58 3.2 Propano 0.09 0.00 0.00
Dimetiléter 0.8 T 22 [P Dimetiléier 0. 61 0.04 Q.15
Fraccion C‘ AT B Fraccién C; 49,05 0.04 Q.04
Hetanol 253 ] .o Metanol .23 0.86 3.18
Benceno 2.49 22 I Benceno 0.58 0.00 0.00
Tolueno 46 33 N 17 R Toiuenc 50.73 33,45 56,5
Etilbencenc [n I I D Etilbencens 2.20 2.00 0. 00
p-filens T o s p-%ilena 8. 63 .87 3.96
m=Xileno 2.5 L) 21 m-Xiieng t. 30 0. 85 0.71
o-Xileno 2. 3.4 b a-Xileno 3, 48 0.51 0,45
Etiltolueno ) 3 -7 Ztiltolueno Q.21 0.00 Q.00
Trimetilbenceno o NG SR Trimetilbenceno .48 g.45 0.51
Agua 3502 e v Agua 30. 02 29.58 27.10
T PARAMETROS DE REACCICN:
c 4.4 1o R C 17. 18 13.33 7.07
Sx I3 72 6003 5 3 Sx 89,12 94, 85 91.01
. 75 e ~5 -3 s Pe 22.87 82.48 77.35
R nLooTn z FOAT fx 17.00 13.66 8.43

TABLA 5.53 (continuacién)

MODELO CINETICO

]
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TABLA 5.54 {(continuacism] TABLA 5.55

MODELO CINETICO REGENERARILIDAD DEL CATALIZADOR SELECCIONADQ

‘S

S0av.LINs3d

Experimento MC: 2ar MC: 24g Experimento REG
Catalizador Mg/HZSM-S5 aglomerade Catalizador definitivo: HZSM-5 aglomerado
% peso de magnesio, L o l_;39 119 % peso de magnesioc. L. 1.09
- CONDICIONES DE OPERACION: T CGNDICIEN}; ;EJD’Pg}{A;I_ON_
Temperatura (°C) 530 340 Temperatura (°C) 340
‘J/Fra(g.h/mol) 27 RS W/F  {g.h/mol} 5.4
Razen molar Toi/MeOH ! z Razé}; molar Tol/MeOH 2
Tiempe de operacidn (h) 5.I2 5. a0
S . — COMPOSICION DE LOS PRODUCTCS (% moies)

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS (% moles) . o

Metano Q.98
Metano 113 G000 Etileno 5.33
Etileno 2 a7 1T Etano 0.20
Etane J3.12 T Propileno Q.82
Prepilenc .56 2.0A Prapanc Q.32
Propano Z.no Dimetiléter Q.00
Dimetileter 3T 2007 Fraccién C, 0.07
Fraccidn C LA PR Metanoi ’ c.00
Metanol IoUE TLlE Benceno Q.58
Benceno 002 s Toluena 9.1
Tolueno 55,7 e R Elilibenceno .00
Etilbenceno TN R p-Xileno 1101
p-Xileno E R m-Xileno Q.45
m-%ileno L a-iilena 0.1z
o-Aileno D5 e ttilteluene G.21
Etiilteluenc Tk PG Trimetilbencenoc C.00
Trimetilbencena Lol P 30.81
Agua BRI ool
PARAMETROS DE REACCION: T - (g, 77
c e Sa 92. 91
5 R . [

Rx Lo

S 9g1



TABLA S.56 TABLA 5.56 {continuacién)
Resuitados de las medidas de acidez de los cataiizadores mis Resultados de las medidas de acidez de los catalizadores mas
significativos

significatives
Catalizador __ Volumen SEl)_EE_E:EPtllamina a1 N Cataiizador Yolumen {ui) de n-butilamina 0.1 N B
del Tabla 5 420 420-280  280-140  140-0  0-(-140)" dei - Tabla . ¢ 420-280  280-140  140-0  0-(-140)

Srperimenter : (wvi  Gwv) (v} Gavd  (ev) experimentos | L {av) tov)  (mv)
CB-SIALIZ 3.7 300 10C 25 o5 35¢ DFE - E 250 50 - 50 100
CB-S1ALZY 5.7 =53 - B ¢ 200 T30 ish 515 250 50 - 50 200
TE-SIALIT fosw 50 50 - 50 Holol . s 15 | 250 <o _ 50 200
CE: 1= 5.8 B - - - - AGr ZENT 5. 16 - - - - 50
CB: 1 I1-57 5.8 30 50 52 - jsaks; AG: SO 3.8 - - - - 100
CBII-TO 5.8 150 50 - 30 100 AG: 384 517 . - 100 S0 100 200
CB: 11-%0 5.3 200 50 55 100 ML MG L 52 - - 50 56 200
ZB: i1-90 5.8 IS¢ 50 - ey 150 MO Mo 5. 22 - - 20 50 200
CB: I1-:c0 5.3 250 50 55 - 100 PR g R . . 00 a5a
CB: [I-1g0r 5.8 250 30 - co 160 MO: MO S 5 20 - - - 50 350
TE: IH- 510 200 - : H 150 MO MGE 5.22 - - - 5o 200
TR IN- 2 S50 360 - B 20 255 MO B 3 o3 _ 50 S0 100 300
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6. DISCUSION DE RESULTADOS

6.1. EXPERIMENTOS PREVIOS

El objetivo fundamental de los experimentos previos fue determinar la
influencia de las variables de operacidén del proceso (temperatura, tiempo
espacial , composicion del alimento y tiempo de operacion), sobre la dis-
tribucidén de productos y los parametros caracteristicos de la reaccién de
alquilacién de tolueno con metanol (conversidn, selectividad hacia xile-
nos, paraselectividad, rendimiento en xilenos), a fin de seleccionar los
valores mids adecuados de aquéllas para estudiar el efecto de la
composicién y condiclones de preparacion del catalizador (intercambio
idénico, calcinacion, aglomeracién y modificacién), y la cinética del pro-
ceso y de la desactivacién de agquel. Asimismo con estos experimentos pre-
vios, se comprobd el buen funcionamiento de la instalacidn, determinandose

el error del procedimiento experimental utilizado.

Como catalizador inicial, se ha utilizado una zeollita Z5M-5 en polvo,
de relacion SiOa/AIQOE: 29, sintetizada en nuestros laboratorios y cuyas
caracteristicas {fundamentales se resumen en el apartado 9.5 de los
Apéndices. la forma activa de la zeolita se ha obtenido por intercambio
idénico con HCl 0,6 N, y calcinacién posterior (T=540°C y 16 h de trata-

miento), siguiendo los procedimientos descritos en el apartado 4, 2.

En la figura 6.1 se representa la medlda de la acidez de la zeolita
asl preparada, realizada mediante valoracidén con n-butilamina a 15 °C
(Guerra, 1990)}. La valoracion de los centros acidos mas fuertes consume
0.3 meq/g de n-butilamina, necesitandose 0.358 meq/g para neutrallzar la
totalidad de centros Aacides, wvalor cercano al calculado tedoricamente a

partir de la composicion de la zeolita (n=0.53}.
6.1.1. Repetitividad de experimentos

Con objeto de comprobar la repetitividad de los experimentos y el
buen funcionamiento de la instalacién se seleccionaron las siguientes con-
diciones de operacidn: T= 450 °C; W/F}Oz g.h/mel y razén Tol/MeOH= 2, a
partir de los valores utilizados por otrog autores (Kaeding y col, 1981a;

Prasada Rao y col., 1989).
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Figura 6.1. Curva de valoracién potenciométrica del catalizador utiliza-

do en los experimentos previos
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La composicién del efluente y los parametros de reaccién obtenidos en
tres experimentos llevados a cabo en las mismas condiciones anleriores
(tabla 5.1.), se representan en las figuras 6.2a y b. Asimismo en la tabla
6.1 se resumen los valores medios de los parametros de reaccidn y el error

relativo medio de cada uno de ellos

Tabla 6.1. Repetitividad de los experimentos

Parametros Valor medio % Error relativo medio %
C 43.67 2.2
Sx 56.94 2.2
Ps 23.59 1.3
Rx 25,93 1.9

Las diferencias maximas observadas son del orden del 2%, que pueden
considerarse dentro del margen de error propio del método de analisis uti-
lizado, lo gque pone de manifiesto la correccidn del procedimiento experi-

mental seguido en la presente investigacion.

Los resultados de estos experimentos permiten ya observar algunas ca-
racteristicas de la reaccidén. Asi, en los productos no se encuentra meta-
nol en concentracidén apreciable, lo que parece indicar que este reactivo
se descompone a través de reacciones irreversibles muy rapidas, que proba-

blemente originan olefinas y parafinas gaseosas.

La zeolita, una vez llevada a cabo la reaccion, presenta un aspecto
grisaceo mas acusado en la porcién de catalizador situada junto a la en-
trada de reaccionantes, lo que sugiere gue ge produce una desactivacién
del mismo por deposicion de coque y que éste se origina tanto a partir del
tolueno, presente en toda la extensidn del lecho del catalizador, como del
metanol, que segun lo indicado anteriormente, debe transformarse

rapidamente una vez en contacto con el catalizador. Asimismo se observd
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que la zeolita posee gran actividad sobre la reaccién de isomerizacidn del

®x1leno.

6.1.2. Seleccién de las condiciones de operacién
i) Temperatura

La distribucién de productos y los parametros de reaccién obtenidos
en los experimentos realizados a temperaturas comprendidas entre 400 y 525

°C (tabla 5.2) se han representado graficamente en las figuras 6.3a y b,

Al aumentar esta variable, se produce un incremento en la conversidn
Yy una disminucion de la selectividad hacia la formacidén de xilenos. Como
consecuencia de ello, el rendimiento en xilenos presenta un maximo alrede-
dor de 450 °C. También se aprecia un crecimiento de la concentracién de
benceno y que la conversidén de metanol es total en ltodos los casos. Esto
parece indicar que el xileno es un compuesto intermedic para la formacién
de tolueno por desmetilacidén, lo que justificaria el ligero aumento de la
concentracidn de hidrocarburos gaseosos que tiene lugar.. Por otra parte,

en estos experimentos no se observd ningin cambio en la paraselectividad.

Teniendc en cuenta todo ello, se ha seleccionado una temperatura de
450 °C para la realizacién del disefio del catalizador base, a la cual se

alcanza una concentracién de xileno maxima.

ii) Tiempo espacial

La distribucion de productos y los paridmetros de reaccién obtenidos
en los experimentos realizados variando el Lliempo espacial, N/FT , entre
(]

2.7 y 108.0 g.h/mol (tabla 5.3) se han representado en la figuras 6.4a y
6. 4b.

[.a conversién y el rendimiento en xileno aumentan con esta variable,
tendiendo a valores asintéticos para tiempos espaciales superiores a 100
g-h/mol, lo que estd de acuerdo con los resultados obtenidos por Prasada
Rao y col. (1989) con zeolita HZSM-8. También se aprecia un aumento de la
paraselectividad conforme disminuye el tiempo espacial, a partir de valo-
res inferiores a 20 g.h/mol. Esto es debideo a que reducidos tiempos de
contacto impiden que pueda alcanzarse el equilibrio de distribucién de los

*ilenos
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La extrapolacién a tiempo espacial cero muestra que la paraselecti-
vidad no tiende a 100%, sino hacia un valor inferior situado alrededor de
80%. Fsto estda de acuerdo con otros autores (Weisz, 1980; Haag y col.,
1982; Wei, 1982; Olson y Haag, 1984) y confirma que en la red cristalina
de la zeolita ZSM-5 no modificada pueden difundirse los tres isémeros del

xileno, aungue sea el isdémero para el gque posea mayor facilidad para ello.

La selectividad hacia xilenos disminuye al aumentar el tiempo espa-
cial, ya que se favorecen otras reacciones secundarias como la despropor-
clén de tolueno, le que se pone de manifiesto por un aumento en la apari-
cidén de subproductos como etilbenceno, etiltolueno, trimetilbenceno y, en

especial, benceno.

A la vista de estos resultados se ha seleccionado un tiempo espacial
de 5.4 g.h/mol, para el que la conversgidn y selectividad hacia xilenos son

elevadas y la paraselectividad es superior a la del equilibrio (46.1%).

iii)} Composicién del alimento. Razdén Tol/MeOH

La distribucioén de productos y los parametros de reaccidén obtenidos
en los experimentos realizados variando la razén Tol/MeOH entre 1 y 4 (ta-

bla 5.4) se han representado en las figuras 6.5a y b.

Se aprecia que conforme aumenta esta relacion disminuye la conversion
y el rendimiento en xilenos, lo que indica una menor capacidad alguilante

de la mezcla de reaccién.

Respecto al resto de parametros, la paraselecltividad no sufre varia-
cidén, pero la selectividad hacia xilenos decrece, debido al aumento de la
concentracion de benceno en el producto, formade a partir de la despropor-
cién de tolueno, resultados acordes con lo observado por Kaeding y col.

(1981a).

Conforme disminuye la razén Tol/MeOH la concentracién de hidrocarbu-
ros gaseosos aumenta, llegando a representar un 10% del total de productos

para un valor Tol/MeOH=1.

El pequeno aumento de la conversion de tolueno conforme dismminuye

esta razén, se debe a que el aumento de concentracidén de metanol no sélo
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favorece a la reaccién principal de alquilacién sino que también favorece
las reacciones de formacién de olefinas y parafinas. El aumento de concen-
tracién de hidrocarburos gaseoso que se produce al disminuir la razon
Tol/MeOH es mayor para razones menores que 2, lo que esta de acuerdo con
los trabajos de Kaeding y col. (1981a), Fraenkel y lLevy (1989) y Fraenkel
(1990).

La realizacién del experimento de razén Tol/MeOH=1 presenté una serie
de dificultades derivadas de la rapida desactivacién del catalizador a
elevadas concentraciones de metanol, como mas adelante se discutira. Por
ello se repetid el experimento, reduciendo el periodo inicial de reaccién
necesario para alcanzar el régimen estacionario, de 30’ a 10', y el perio-
do de reaccion, de i1h a 30°. En las condiciones del primer experimento, la

conversion fue de 2 % mientras en el segundo se llega a un 30%.

La desactivacidén tan rapida que aparece cuande la razén Tol/MeOH es
inferior a 2, puede ser la causa de las anomalias presentadas por Yashima
y col. (1970) en el estudio de la influencia de esta variable, utilizando
Zzeolita Y como catalizador., Estos mismos autores seleccionaron el valor 2

de razén Tol/MeOH, como valor optimo,

Asimismo se observd como las zeolitas extraidas del reactor al fina-
ilzar la reaccidn, presentaban una mayor deposicidén de coque conforme ma-
yor habia sido la concentracion. de metanol en la mezcla alimento, por lo
que se puede deducir que existe una relacién directa entre ésta y el grado

de desactivacidén del catalizador.

Teniendo en cuenta estos experimentos se selecciond una relacién
Tel/MeOH igual a 2, ya que con ella se obtienen unos valores de los
parametros de reaccion adecuados, en unas condiciones de operacién en las
que no es importante la formacién de subproductos a partir del metanol

{parafinas, olefinas y coque).
iv) Dilucién con N2

La distribucidn de producteos y los parametros de reaccién obtenidos

en los experimentos realizados variandoe la fraccién molar de Nz‘ entre 0 y
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0.8 (tabla 5.5) se han representadec en las figuras 6.6a y 6.6b.

El aumento de la fraccidén molar de Na’ o lo que es lo mismo, de la
dilucién de la mezcla reaccionante, provoca una disminucién de la conver-
sién y del rendimiento en xilenos como consecuencia de la disminucién de
la velocidad de la reaccién de alquilacidn de tolueno por la menor presién
parcial de los reactivos. Esta disminucidén de la presién parcial también
afecta a las reacciones secundarias, lo que justifica el aumento de la se-

lectlividad hacla xilenos y el aumento de paraselectividad.

Del mismo modo que al modificar el tiempo espacial, la paraselectivi-
dad tlende a un valor inferior al 100%, aproximadamente un 82%, que debe
corresponder a la composicién del producto primario efluente de los cana-
les de la zeolita. A partir de estos resultados se deduce que si se desea
alcanzar paraselectividades cercanas al 100%, es necesaric, por una parte,
reducir el tamaiic de los poros de la zeolita y, por otra, anular la acti-
vidad catalitica de los centros Acidos situados en la superficle externa
del cristal de la misma. Estas conclusiones coinciden con lo apuntado por
otros autores (Kaeding y col., 1981a; Olson y Haag, 1984 y Fraenkel,
1990).

A la vista de estos resultados, se decididé no utilizar nitrégenc como
diluyente a fin de reducir el nGmero de variables en el estudio posterior

de seleccldn del catalizador base.

v) Tiempo de operacién

La distribucién de productos y los parametros de reaccién obtenidos
en el experimento realizado variando el tiempo de reaccién entre 0.25 y 7

h {tabla 5.6) se han representado en las figuras 6.7a y 6.7b.

A partir de las dos primeras horas de reaccién se inicia una pérdida
de actividad producida por la deposicién de coque sobre el catalizador,
que se traduce en una reduccién de la conversién de tolueno y de metanol
de metanol, comoc se observa en la figura 6.7b. Paralelamente tiene lugar
un aumento de la selectividad hacia la formacidén de xilenos, confirmando
los resultados de otros autores (Kaeding y col., 1981a; Ducarme y Védrine,
1985), y de la selectividad hacia la formacién de trimetilbencenos (tabla
6.2).
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Tabla 6.2. Selectividad hacia la formacidén de trimetilbencenos y o-xileno

‘ Selectividad Selectividad
t (h) trimetilbenceno o-xileno
0.25 2.44 12.31

1 2.77 12.78
2 4.41 11.97
3 5.88 11.05
4 7.53 12.37
5 10. 48 19.15
6 10. 11 27.60
7 9.23 29.05

De acuerdo con Csicsery (1969) y Cavallare y col. (1987), estos re-
sultados pueden atribuirse a que el aumento de la concentracidn de metanol
cambia el mecanismo por el que transcurre la reaccidén de alquilaciéon de
tolueno con metanel, pasando a ser de Lipo paralelo (apartado 2.5 de la

Introduccion), en el que se favorece la formaciéon de trimetilbencenos.

Fste cambio de mecanismo explica el aumento de la selectividad hacia
la formacién de o-xileno (tabla 6.2), también observado por Ducarme vy

Védrine (1985}).

Son muy significativos el aumento de paraselectividad que se observa
al aumentar el tiempo de reaccion (Kaeding, 1981a; Ducarme y Veédrine,
1985} asi como el wmiximo que aparece alrededor de cuatvo horas de
operacién, resultados que pueden justificarse considerando la forma en que

el coque se deposita sobre el catalizador, que se tratari mas adelante.

Teniendo en cuenta estos resultados se selecciond como tiempo de ope-

racién 1 hora, durante el que la actividad del catalizador permanece cons-

tante.
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6.2. DISENO DEL CATALIZADOR BASE

6.2.1. Influencia de la relacién Si‘Al

Para estudiar la influencia de la relacién Si/Al de la zeolita ZSM-5
sobre la reaccioén de alquilacién de tolueno con metanol se han utilizado
tres zeolitas con relacidén Si/Al: 12, 29 y 45, obtenidas en nuestros labo-
ratorios variande las condiciones de sintesis (Ruiz, 1991). Su activacidn
se ha realizado por intercambio iénico y posterior calcinacién como se in-

dica en el apartado 9.5 del Apéndice.

En las figuras 6.%a y 6.8b se representan la distribucién de produc-
tos v los parametros de reaccidn obtenidos en los experimentos llevados a
cabo. Asimismo en la figura 6.9, se muestran las curvas de valeoracién po-

tenciométrica, de cada uno de los catalizadores estudiados.

Al decrecer el porcentaje de aluminio en la zeolita, disminuyen tanto
la conversién como el rendimiento en xileno. Por el contrario, aumenta 1li-
geramente la selectividad hacia xilencs y de modo mas acusado la parase-

lectividad.

La pequeifia reduccidn que se observa en la conversién observada a pe-
sar de la gran diferencia en el contenido de aluminic en la celdilla uni-
dad (6.0, 3.2, y 2.5, respectivamente), indica que la etapa controlante

del proceso no debe ser la etapa quimica sino la difusional (Weisz, 1980).

De acuerdo con la figura 6.9, al disminuir la proporcidén de silicio
se observa un descenso de la cantidad total de centros acides, lo que jus-
tifica la ligera disminucion de conversidén observada. Por otra parte, esta
reduccion gue afecta a toda la superficie, desfavorece la consecucidén de
reacciones secundarias y, en especial, la de isomerizacidn sobre la super-
ficie externa, justificédndose el aumento de paraselectividad observado

{(Bezauhanova y col., 1986).

5i se representa graficamente la variacidén del potencial de electro-
do, E, frente a la cantidad de n-butilamina referida a 1 meq de H' en la
zeolita, figura 6.10, puede observarse que las zeolitas de relacion Si/Al
12 y 45, se ajustan a la misma curva, mientras gue la zeclita de relacidn

Si/Al intermedia presenta una mayor acidez relativa. Este re-sultado, ob-
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tenido también en otros trabajos de nuestro Departamento, no tiene una ex-
plicacién concluyente, aunque puede estar relacionadeo con las condiciones

de sintesis (Calles, 1991).

A la vista de los resultados se ha seleccionado para el resto de la
investigacién la zeolita ZSM-5 de relacidén Si/Al= 29, debido a que presen-
ta una conversién semejante a la muestra mas activa, pero preporciona una
parasalectividad mas elevada.

6.2.2. Influencia del método de activacioén

6.2.2.1. Intercambio idnico

A partir del estudio bibliografico previo se selecclond como agente
de intercambio iénice el dcido clorhidrico, por la facilidad con que se
realiza la operacidn, comprobada en trabajos anteriores de nuestro Depar-
tamento (Serrano, 1990). El procedimiento operativo se muestra en el apar-
tade 4.2. Los catalizadores obtenidos se calcinaron después del intercam-

bie a 550 °C durante 16 h.

Para realizar el estudio de la etapa de intercambio idénico, primera-
mente se determind la influencia que ejerce el grado de intercambio sobre
los parametros caracteristicos de la reaccidn de alquilacidn de tolueno
con metanol y sobre la acidez de los catalizadores preparados. A continua-
cidn se observo el efecto de la concentracién del acide clorhidrice utili-

zado en el intercambio.

i) Influencia del grado de intercambio

Se realizaron experimentos utilizando zeolitas ZSM-5, previamente
calcinadas a 550 °C durante 10 h, con diferentes grados de intercambio O,
96.5, 69.6, 80.6, 89.5, 100 y 100X reintercambiada, preparadas utilizando
una diselucidn de HC1 0.118 N, de acuerdo con el méltodo descrito por Chu y
Dwyer (1982) (Apartado 9.5), representandose los resultados alcanzados en
las figuras 6.11a y b. La Ultima muestra se preparé con objeto de compro-
bar la influencia del intercambio de los iones Na' remanentes en la es-

tructura cristalina sobre la actividad catalitica.
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Asimismo en las figuras 6.12 y 6.13 se representan las curvas de va-

loracioén de la acidez y de distribucién de fuerza acida par los mismos.

Sélo existe una variacién importante en los parametros de reaccién
para un grado de intercambio inferior al B0%, siendo de destacar el aumen-
to de paraselectividad que se produce para grados de intercambio mas ba-
Jjos, lo que puede explicarse por la disminucién de 1a concentracién de
centros acidos en toda la superficie de la zeolita, tanto interna como ex-

terna.

Con la zeolita no intercambiada sélo se aprecia una ligera actividad
catalitica para la reaccién de formacidén de olefinas y parafinas gaseosas

a partir del metanol.

La escasa influencia que ejerce el grado de intercambio sobre los pa-
rametros de reaccion indica que la etapa controlante del proceso no debe
ser la etapa quimica sino la difusional (Weisz, 1980), como ya se dedujo
anteriormente durante el estudio de la composicién del catalizador. En
cierta manera, la reduccién de la acidez, bien mediante intercambio par-
cial, bien, aumentando la relacién Sis/Al de la zeolita, influyen de igual

modo sobre los parametros de la reaccidn.

Esta observacién puede comprobarse también a partir de los valores
obtenidos para la acidez de los catalizadores intercambiados. En las cur-
vas de valoracién sdélo se aprecia una pequefia variacién del numero de cen-
tros acidos (casi imperceptible para grados de intercambio superiores al
89.5%) siendo constante su fuerza acida. La curva de distribucion de fuer-
za acida (-dN/dE), corrobora este punto, pues todos los catalizadores se

ajustan a una scla curva.

Datka y col. (1988) obtuvieron resultados similares al estudiar la
alguilacién de tolueno con metanol a 320 °C, utilizando zeolitas con dife-
rentes grados de intercambio, deduciendo que existia un valor de éste sj-
tuado entre el 15 y el 40% por encima del cual la fuerza &cida de los gru-
pos OH, no influye sobre la actividad catalitica de la zeolita. Este

limite podria estar relacicnade con restricciones difusionales.
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A continuacién, con objeto de comprebar la influencia de la etapa
previa de calcinacién se realizaron dos experimentos adicionales con una
zeolita que solamente se habia sometido a una etapa de secado previa a 230

°C, durante 24 h.

La zeolita asi pretratada fue convertida a la forma proténica por in-
tercambio total (100%) con una disolucién de HC1 0,118 N y, parte de la
misma, se sometid a una nueva etapa de intercambio en las mismas condicio-
nes. Finalmente, porciones de ambas zeolitas se calcinaron a 540 °C duran-

te 16 horas.

En las figuras 6.14a y 6.14b se¢ comparan los resultados obtenidos con
estas zeolitas calcinadas y no calcinadas previamente; en la primera de
ellas, ia pareja de zeolitas intercambladas al 100% y; en la segunda, la
pareja de zeolitas reintercambiadas. En ambos casos las zeolitas no calci-
nadas previamente presentan una actividad catalitica ligeramente mayor que

se traduce en una mayor conversidn y rendimiento en xilenos.

A la vista de los resultados se selecciond como grado de intercambio
el valor 100%, por la facilidad experimental con el que se consigue. No se
considerd conveniente incluir la etapa previa de calcinacidén, puesto que

reduce la actividad catalitica de la zeolita.

ii) Influencia de la concentracidn de HCl en la disclucidén de intercam-

bie

Se realizaron seis experimentos -on zeolitas tratadas con acido clor-
hidrico de concentraciones comprendidas entre 0.118 v 4N, en condiciones
de intercambio total. los resultados alcanzados se representan en la figu-
ra 6.15a (distribucién de productos) y 6.15b (parameiros de reaccién),
mostrandose en la figura 6.16 las curvas de valoracién potenciométrica de

dichos catalizadores.

l.os parametros de reaccién no varian significativamente, excepto con
la zeolita intercambiada con HCl1 1IN, que conduce a una conversién y una
paraselectividad llgeramente mayor y menor, respectivamente, que las res-

tantes,
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Este maximo de actividad no se justifica en las curvas de valoracién,
que son practicamente coincidentes en todos los casos, por lo que la des-

viaciodn observada podria atribuirse a algin error experimental.

De estos resultados se deduce que durante el intercambioc no se produ-
ce una desaluminizacién significativa del catallizador de acuerde con lo

propuesto por Von Ballmcos (1981).

Por todo ello, de los resultados obtenidos, se seleccioné la disoclu-
cién de acido clorhidrico 1IN como mas adecuada para llevar a cabo el in-

tercambio.

6.2.2.2. Calcinacion

i) Efecto de la calcinacién sobre la actividad del catalizador

Con objeto de estudiar la influencia de la etapa de calcinacién sobre
la actividad del catalizador se realizaron dos experimentos, uno con una
zeolita calcinada y otra sin calcinar . Los resultados se reflejan en la
figura 6.17. Se aprecia, asgimismo en la figura 6.18, que existe una dismi-
nucién de la cantidad de centros dacidos en la zeolita calcinada (540 °C y
14 h), si bien, el tratamiento térmico hace aumentar ostensiblemente 1la
actividad catalitica de la zecolita de un 13.5% a un 23.5%, esto, contra-
riamente a lo indicado, deberia ir asociado a un mayor numero de centros

acidos, o bien a una mayor fuerza de los mismos.

Este aumento de la actividad lleva consigo una disminucién de la pa-
raselectividad provocada por la mayor fuerza acida de los centros de la
superficie exlerna, gue provoca una mayor velocidad de isomerizacion de

los xilenos.

En trabajos anteriores de este Departamento (Serranc, 1990} se obser-
v6 que la calcinacidon de la zeolita ZSM-5 provocaba un aumento en la pro-
porcion de centros acidos Lewis, originados por la deshidroxilacién de
centros acidos Brdnsted con disminucién de la capacidad de intercambio de
la zeolita calcinada a un 81%. También se comprobd, al determinar la aci-
dez de ésta por espectroscopia infrarroja de adsorcién-desorcién de piri-
dina, gue existian centros acidos capaces de retener la piridina adsorbida

a temperaturas superiores a 500 °C, mientras que en la zeolita sin calci-
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nar bastaban temperaturas comprendidas entre 400 y 500 °C, para desorber

completamente la piridina.

Sendoda y Ono (1988), observaron, asimismo, que la actividad
catalitica aumentaba con el proceso de calcinacién, debido a la presencia
de centros supericidos generados por interaccién entre centros acidos de

Brénsted y especies de aluminio dislocadas en la estructura.

Por tode ello, se considerd conveniente analizar la influencia de las
condiciones de calcinacidn de la zeolita ZSM-5, para lo que se plantearon
dos disefios factoriales, en los que se incluyeron como varilables la tempe-
ratura (T) y el tiempo de calcinacién (t), seleccionando como funcién ob-

Jjetivo la conversién de tolueno.

ii) Optimacicon de las condiciones de calcinacién: primer disefio facto-

rial

Esta compuesto por cuatro experimentos correspondientes a un disefio
facterial puro (2%) y tres experimentos de replicacion del punto central.
En la tabla 6.3 se indican los valores de las variables utilizados en cada

experimento, asi como la conversién C alcanzada {(tabla 5.12}.

A partir de los valores de la funcidén cobjetivo (C), pueden calcularse
los efectos de los factores e interacciones (Ic) {(Box, 1989), gue se indi-

can en la tabla 6.4.

Asimismo, a partir de los resultados obtenidos en los experimentos de
replicacidén del punto central se han calculade para cada una de lag varia-
bles respuesta, los siguientes parametros estadisticos:

- Valor medio de la variable respuesta en el punto central, C

-~ Desviacidn tipica, s

- Error experimental, E; definido como:

E=¢ S/Vf; [6.1]

donde L, representa a la t de Student y r, el numeroc de replicacio-

nes del punto central.



Tabla &.3.

&, Niscusldén de resultiados

Primer disefio factorial:

dos de la funcién objetivo

167

Matriz de experimentaciodn. Resulta

Experimento T t c(%)
‘C |Nivel{ h |Nivel
1 480 -1 3 -1 15.65
2 480 ~1 10 +1 24.27
3 600 +1 3 ~1 25.02
4 600 +1 10 +1 25.92
5 540 6.5 0 24.64
6 540 6.5 0 23.48
7 540 0 6.5 0 23.72

Tabla 6.4.

Primer diseiio factorial.

nes

Factor o interaccién | Ic ”
T 4.760
t 5.510
Tt -3.860

- Curvatura, Cv, definida como

Cv = C - Cnm

donde Cm e3s el valor medio de la variable respuesta en
mentacidén correspondiente al disefio factorial puro.

- Efecto de curvatura, EC,

representado por la expresidén

EC =

donde N,

puro, en este caso, cuatro.

Influencia de factores e interaccio-

[6.2]

la experi-~

[6.3]

representa el numero de experimentos del disefio factorial
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Se ha utilizado para la t de Student un valor de 4.303, correspon-
diente a dos grados de libertad y un nivel de confianza del 95%. Los valo-

res de los parametrog se recogen en la tabla 6.5.

Tabla 6.5. Primer disefio factorial. Parametros estadisticos

’ c s E Cv EC

Y—£5.95 D.612 1.521 1.232 2.012

De la comparacién entre la magnitud de cada efecto o interaccién y el
error experimental, se deduce la existencia de las siguilentes influencias

significativas:

- Factores individuales: T y t

- Interaccidén binaria: T-t

Puede apreciarse que para la variable respuesta estudiada, el valor
absoluto de la curvatura es mener que su intervale de confianza, por lo
que el sistema se puede describir adecuadamente con efectos lineales de
los factores e interacciones de la forma:

-T 4 1<(T) le(t) le{Tt)

2__. T + __.2_‘., t + ——iﬁ Tt f6.4]

Es decir:

C=22.715 + 2.3800 T + 2.7550 t - 1.9300 Tt [6.5]

La no existencia de efecto de curvatura indica que en la zona ensaya-
da en el primer primer disefio factorial, la funcidén objetive, C, no pre-
senta médximo o minimo relativo, por lo que, para su optimacién, es necesa-

rio realizar un segundo disefio factorial.

La nueva regién se eligié teniendo en cuenta la influencia de cada

factor sobre la funcién objetivo.

- Temperatura: influye muy positivamente sobre C, por lo que interesa
aumentarla por encima del valor maximo ensayado en el primer disefio

(600 =),
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-~ Tiempo: influye muy positivamente en el nivel inferior de tempera-
tura (T = 480 °C), pero a 600 °C, practicamente no afecta a la fun-
cidtn objetivo, por lo que no parece conveniente modificar sus

limites.

iii) Optimacicon de las condiciones de calcinacidn: segundo disefio facto-

rial

En la tabla 6.6 se indican los valores de las dos variables para el
segundo disefic factorial, compuesto por cuatro experimentos correspondien-
tes a un disefio factorial puro (2%) y un experimento de replicacién, ya
que se supone gue el error cometideo por la replicacién en este disefio fac-
torial es similar al obtenido en el primero, as{ comoc la conversién alcan-

zada en cada uno de ellos (tabla 5.15).

Tabla 6.6. Segundo disefioc factorial: Matriz de experimentacioéon. Resultados

de la funcién objetivo

Experimento C TNivel ™ tNivel C(%)
1 600 -1 3 -1 25.02
2 600 -1 10 +1 25.92
3 750 +1 3 -1 i8. 39
4 750 +1 10 +1 17.40
5 675 G 6.5 0 24. 40

Los efectos cada factor y de las interacciones entre ellas se han
calculado a partir de los valores de la funcién objetive de cada experi-

mento, recogiendo en la tabla 6.7.

Tabla 6.7. Segundc disefio factorial. Influencia de factores e interacciones

Factor o interaccién Ic
T ~7.575
t -0. 4500
Tt ~0.9450
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Asimismo en la tabla 6.8, aparecen representados los parametros esta-

disticos obtenidos en este disefio factorial.

Tabla 6.8. Segundo diseific factorial: calcinacién. Parametros estadisticos

C ] E Cv EC

24. 40 0.612 1.521 2.720 2.012

También en este caso las influencias significativas se han determina-

do comparando la magnitud de cada efecto con el error experimental:

- Factores individuales: T.

-~ Interaccién binaria: no es significativa.

Los resultados experimentales obtenidos para la variable respuesta,

se han ajustado a la siguiente funcion lineal de la temperatura:
C=24.40 -3.713 T [6.6]

En este casc se aprecia un efecto de curvatura, efecto que ha de ver-
se reflejado en la funcidn polindmica que describe a la variable C, me-
diante la inclusién de términos cuadraticos de la forma {(Himmelblau,

1981):

C=b+bT+bt+bT  +bt +bTt (6.7]
0 1 2 3 4 5

El disefic en estrella gueda dimensionado por un parametro «, que vale

la unidad cuando se analizan dos factores.

l.La maltriz de experimentacidn correspondiente a este disefio, asi comc
los valores de la funcién objetivo obtenidos en los cuatro ensayos reali-

zados se recogen en la tabia 6.9.

La magnitud de los efectos cuadratices y lineales se ha estimado por
regresién no lineal de los parametros de la ecuacidén [6.7], mediante el

algoritmo de Marquardt (1963), conduciendo a la expresién:

C=23054 - 3.668 T+ 0.235 ¢t - 0.942 T° -~ 0.692 t — 0.398 T t [6.8]
e= 2.7 %
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Tabla 6.9. Disefic en estrella. Matriz de experimentacién y funcion objeti-

YOS,

Experimento T t c{%)
1 -« = -1 0 25.01
2 +o = +1 0 17.37
3 0 -0 = ~1 22.29
4 0 o = +1 21.09

De esta forma se obtienen las influencias que se indican en la tabla

6.10.

Tabla 6.10. Segundo disefio factorial ampliade. Influencia de factores e

interacciones.

Factor o
interaccién Ic

T ~7.330
t 0. 470
T? -1.883
£° -1.383
Tt ~0.795

Puede apreciarse que solo los valores de la influencia del factor T y
de 1a interaccién T° son superiores al error experimental, calculado para
el digefio simple (1.521), poniendo de manifiesto que el efecto de curvatu-
ra observado en C estd provocado fundamentalmente por la temperatura de

calcinacion. Realizando un nuevo ajuste matematico resulta:
C=22.588 - 3.665 T - 0.930 T £= 2.9 % [6.9]

Calcuiande el valor del nivel de temperatura adimensional que hace

maxima la conversion:

— = -3.665 -2 % 0.930 T =0 [6.10]

resulta:
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T =-1.97 ——-v—— 528 °C
max
Este valor queda fuera del intervalo estudiado en el segundo disefio
factorial, y dentro del correspondiente al primero, en el que no se detec-
ta la existencia de curvatura, por lo que se puede deducir que la conver-
sién debe presentar un maximo alrededor de 600 °C, pero tan poco acusado

que resulta enmascarado por los errores experimentales.

De los resultados anteriores se deduce due:

- Para temperaturas superiores a 480 °C, el tlempo de
calcinacidén no influye sobre la actividad catalitica, por lo
que cabe pensar en la existencia de un tiempo minimo necesario
para el establecimiento en la zeolita del equilibrio corres-

pondiente a cada temperatura de calcinacién.

- Temperaturas de calcinacién superiores a 600 °C conducen a una

pérdida de actividad catalitica de la zeolita.

En la figura 6.19 se representan los parametros de reaccién, obteni-
dos con zeolitas calcinadas durante un tiempo minimo de 6.5 h a todas las

temperaturas estudiadas en los dos disefios factoriales.

La conversion y el rendimiento en xilenos presentan un maximo poco
acusado para una temperatura de calcinacién de 600 °C. Asimismo, un aumen-
to de la temperatura de tratamiento conduce a paraselectividades mas al-
tas. Otros autores, (Sendoda y Ono, 1988} han obltenido maximos de conver-
sién similares en la isomerizacidn de o-xXileno y cragueo de pentano y he-
xano sobre zeolita ZSM-5 para una temperatura de 580 °C, valor muy proximo

al obtenido en la presente investigacién.

El aumento de la conversidn con la temperatura de calcinacidn que se
observa por debajo de 600 °C, se justifica por la interacciéon entre cen-
tros Bronsted y aluminios dislocados de la estructura (Mirodatos y Bartho-
meuf, 1981). Al aumentar la temperatura de calcinacién disminuye el nimerc
de centros Bronsted, creciendo, por otra parte, la fraccién de aluminios
dislocados. Este efecto contrapuesto origina la presencia del maximeo de

actividad catalitica observado.
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A temperaturas superiores a 600 °C, la deshidroxilacién aumenta muy
rapidamente, dando lugar a la pérdida de actividad catalitica que se pre-
gsenta. Ademas, en estas condiciones, la cantidad de atomos de aluminio
dislocados también aumenta, pudiende llegar a bloquear parcialmente los
poros de la zeolita, e impedir la difusién de moléculas como el m~- y o-

xileno (Kiirschner y col., 1987).

El efecto conjugado de bloqueo de los poros y pérdida de actividad
catalitica, que deberia de afectar de igual manera tanto a la superficle
interna como a la superficie externa de la zeolita, justificaria el aumen-

to de paraselectividad observado a temperaturas superiores a 600 °C.

Como consecuencia de todo ello se selecciond como temperatura de cal-
cinacion 600 °C, ya que por encima de ella la conversidn empleza a decre-

cer.

Finalmente, operando a 600 °C, se modificd el tiempo de calcinacién
entre 3 y 40 h, y se observé el efecto de esta variable sobre los

parametros de reaccién y sobre la acidez de los catalizadores utilizados.

En la figura 6.20 se observa que en el intervalo estudiado los
parametros de reaccidon permanecen practicamente constantes. Este resultado
concuerda con los obtenidos para la acidez, que se muestran en la figura

6.21, obteniéndose para todos los casos curvas de valoracién coincidentes.

Cuando el catalizador se calcina durante 40 h, aparece una ligera
disminucién de la conversion y del rendimiento en xilenos, asi como un li-
gero aumento de la paraselectividad, provocados por la aparicidon de los
fenémenos descritos en el estudio de la influencia de la temperatura de

calcinacién.

De acuerdo con los resultados se selecciond como tiempo de
calcinacioéon 6 h, tiempo intermedio entre 3 y 10 h, para el cual no se ob-

servd alteracion alguna de los parametros de reaccién.

En resumen, el estudio de la activacion de la zeolita ZSM-5 por in-
tercambio idénico y calcinacién ha permitido establecer el siguiente método

de preparacion del catalizador base:
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- Intercambio idnico:

Grado de intercambio: 100%

Concentracion de la disolucién de HCI: 1 N

- Calcinacién:

Temperatura: 600 °C

Tiempo de tratamiento: 6 h
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6.3. AGLOMERACION DEL CATALIZADOR BASE

El pequefio tamafioc de los cristales de las zeolitas (1-10 pm) hace ne-
cesaria su aglomeracién en pastillas que posean suficiente resistencia me-
canica para sus aplicaciones industriales (procesos de adsorcién, catali-

sis, etc.).

Los aglomerantes més utilizados en la industria estan constituidos
por mezclas de diferentes tipos de arcilla, principalmente sepiolita, caco-
linita, atapulgita y montmorilleonita, aunque frecuentemente se emplean
gilice o alumina en diferentes proporciones (Ruthven, 1984). Dado su bajo
coste y facil disponibilidad en Espafia, se han ensayado como aglome rante
de la zeolita Z5M-5 dos arcillas tipo montmorillonita en forma sédica su-
ministrada por Minas de Gador {Almeria) cuya composicién en porcentaje en

peso sobre muestra seca a 105 °C se refleja en la tabla 6,11,

Tabla 6.11. Composicion quimica de las dos montmorillonitas utilizadas
como aglomerante en forma de porcentaje en peso sobre mues-

tra seca a 105 °C.

) Hontmorillonita_u_“
Especie Gador Gel Bentonita B
Si0. 54.8 60.3
Al O 8.8 16.8
2 3
Fe 0O 3.1 3.6
273
TiO? 0.8 0.2
Mg0O 18.2 4.6
Cal 1.0 1.7
Na20 2.3 4.5
K O 1.8 1.3
2
Volatilesg 8.7 6.7

La montmorillonita pertenece al grupo de silicatos laminares (Gutie-
rrez Rios, 1978]) de férmula general:

1ot Mg 1 o (oH) ... X

[Si
t 1.67  ~0.33 0 10 2 0.33

donde X representa cualquier catién monovalente.
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A partir de esta composiclion base lndicada pueden producirse sustitu-
ciones parciales de Si4+ por A13+, en posiciones tetraédricas, compensan-
dose el desequilibrio de carga por la introduccidén de cationes en posicio-
nes octaédricas vacantes, lo que da lugar a un amplio espectro de composi-

ciones.

Los cationes de la montmorillonita, preferentemente los situados en
los espacios interlaminares, poseen una capacidad de intercambio muy ele-
vada, entre 0.6 y 1.2 meq/g, desempefiando un importante papel en las pro-

piedades de este silicato.

El tamafioc de las laminas de la montmorillonita es muy pequefio, del
orden de las micelas coloidales. Como su carga es relativamente pequefia,
la unidén de las laminas a través de los cationes interlaminares es débil.
Como consecuencia de ello, penetra en el espaclo interlaminar produciendo
un aumento del espaciado basal y provocando un hinchamiento de la arcilla

y la formaclén de suspensiones coloidales.

La facilidad de dispersidn en agua de una arcilla depende de la natu-
raleza de los caticnes externos: asi cationes de baja carga y elevado ra-
dio de hidratacion producen efecto dispersante, mientras que los de carga
superior favorecen la coagulacidén. Por esta razdén se selecciond la montmo-
rillonita sddica como agente aglomerante, ya que al mezclar la zeolita
£3M-5, con la suspensioén de montmorillonita, las particulas de aquélla
gquedan rodeadas por laminas de arcilla, de tal forma que la eliminacidn
posterior del agua origina una fase s6lida con las particulas del material

pulverulento cementadas por aquéllas.

LLas propiedades plasticas de las mezclas arcilla-agua permiten la ob-
tencién de particulas de diferentes formas y tamafios, por extrusién, gra-

nulacidén o tamizado.

Cuando se somete a tratamiento térmico una muestra de montmorillo ni-

ta se pueden observar los siguientes fendémenos:

- Perdida de agua de hidratacién: proceso, endotérmico y reversible,
que tiene lugar en el intervalo de temperatura comprendido entre 25

y 220 °C.
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- Pérdida de agua reticular: proceso, que aparece a temperaturas su-

periores a 400 °C y que transcurre habitualmente en dos etapas:

* Una primera, con pérdida de un numero reducido de grupos OH
de la superficie de las particulas, que tiene como consecuen-
cia una disminucién en la actividad del material, originandc

una pérdida gradual de su capacidad de dispersidn.

* Una segunda, que suele aparecer a temperaturas préximas a 600
*C, originando una mayor pérdida de OH y que tiene como con-
secuencia la inmovilizacién de un nimero creciente de léaminas
por aparicién de ligaduras entre ellas. En estas condiciones
la rehidratacién no es posible, por lo que las particulas cal-
cinadas a estas temperaturas no se disgregan ni forman suspen-
siones al ponerlas en contacto con agua, por lo que la estruc-

tura resultante presenta una gran resistencia mecanica.

OH
T : Lo |

Ca S Ca + 2 HO
oo 0

oH

- Pérdida de la estructura cristalina, fendémeno exotérmico que apare-

ce a temperaturas praximas a 900 °C.

6.3.1. Seleccién del agente aglomerante

Se realizaron dos experimentos con objeto de de seleccionar entre las
dos montmorillonitas disponibles (Bentonita B y Gador gel) la mas adecua-

da comoe aglomerante.

Siguiendo el procedimiento descrito en el apartado 4.2.2., se obtu-
vieron mueslras de arcilla aglomerada con un tamafio medio de particula de
0.75 mm que se utilizaron como catalizadores en la reaccién de alquilacién
de tolueno con metancl, operando con un tiempo espacial elevado, 4.3
g-h/mol para apreciar mejor las diferentes reacciones que pudieran produ-

cirse (tabla 5.16).
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l.os resultados alcanzados se muestran en la figura 6.22, deducléndose
que la bentonita B presenta mayer actividad catalitica que la montmorillo-

nita Gador gel.

De acuerdo con ello se selecciond como aglomerante esta ultima por su
baja actividad catalitica, evitandose asi interferencias y facilitan do la

interpretacién de los resultados.

6.3.2. Influencia del porcentaje de aglomerante

Para determinar la influencia de esta variable sobre la distribucién
de los productos y los parametros de reaccidn se prepararon cinco catali-
zadores con diferentes proporciones de montmorillonita Ga dor gel y un ta-
mafio medio de particula de 0.75 mm. En las figuras 6.23a y 6.23b se repre-
sentan los resultados alcanzados para cada uno de estos catalizadores asi
como los correspondientes al catalizador base no aglo merado, en las con-
diciones de operacién seleccicnadas en e! apartado 6.1. y refiriendo el

tiempo espacial a masa de zeclita en el catalizador aglomerado.

La conversion y el rendimiento en xilenos resultan independientes del
grado de aglomeracidn, excepto para porcentajes de aglomerante inferiores
al 10%., que conducen a valores crecientes de ambos parametros. La selec-
tividad hacia xilenos permanece practicamente constante en todos los ca-
sos. La paraselectividad aumenta asintdéticamente con el porcentaje de
aglomerante desde un 41% (para el catalizador sin aglomerar) hasta un

71.3% para el catalizador con 50% de aglomerante.

Estos resultados, coincidentes con los observados por Serrano {1990),

se pueden alribuir a dos fenodmenos:

a) Blogqueo o desactivacidn de los centros acidos superficiales de la

zeolita por deposicién de las laminas de arcilla.

b) Tapeonamiento de las entradas al sistema de canales de la zeolita.

El primero de ellos explica el aumento de paraselectividad observado,

ya que el producte primario efluente de los canales de la zeolita tendria

una menor posibilidad de isomerizacidn.
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El segundo ifendémeno Jjustifica el descenso de conversién respecto al
catalizador base no aglomerado, por un aumento de la resistencla difusio-
nal que favorece el flujo del p-xileno respecto a los otros dos isémeros,
por lo que ademas el producto primario podria contener un mayor porcenta je
de p-xileno en leos xilenos que el observado para el catalizador base a

tiempo cero (Apartado 6.1 de los experimentos previos).

Otro parametro de interés relacionado con la propercién de aglomeran-
te es la resistencia mecanica. De acuerdo con Serrano (1991), la cantidad
de finos formados por abrasién de las particulas en un ensayo realizado
por agitacidn de éstas suspendidas en agua en un rotavapor a 70 r.p.m. du-
rante una hora, aumenta al disminuir la proporcién de aglomerante, espe-

clalmente para porcentajes inferiores al 30%.

Otra magnitud importante es el tiempo de filtrado a vacio de la sus-
pension arciila-zeolita, que crece con la proporcion de aglomerante desde

1 h para una proporcién de éste del 10% hasta 12 h para el 50%.

A la vista de estos resultados se selecciond una proporcion de aglo-
merante de 35%, que conduce a una paraselectividad sgolamente 2% inferior
al wvalor maxime obtenide, un proceso de filtraclidén a vacio de la
suspension arcilla-zeolita relativamente sencillo y wuna resistencia

mecanica aceptable,
6.3.3. Influencia del tiempo espacial

Con objeto de estudiar el efecto del aglomerante sobre los parametros
de reaccion para tiempos espaciales bajos, se realizaron cua tro experi-
mentos en los que se vario W/F}O entre 2.4 y 21.6 g.h/mol. La distribucién
de productos y los parametros de reaccldn obtenidos se re flejan en las

figuras 6.24a y 6.24b, respectivamente.

Andlogamente a lo observade al estudiar esta misma variable en el
apartado 6.1, un aumento del tiempo espacial supone un aumento de la con-
versién de tolueno y una disminucién de la selectividad hacia xilenos, po-

niendo de manifiesto nuevamente su caracter de intermedio de reaccion.

La paraselectividad aumenta al disminuir el tiempo espacial. La ex

trapoclacién a tiempo cero conduce a un valor para la misma préximo a 90 %,
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ligeramente superior al del catalizador base (% 85%), lo que pone de mani-
flesto la importancia de la modificacién del catallzader para re ducir la
seccion de paso de los canales de la zeolita y obtener un preoducto prima-

rio con menor contenido de los isdmeros o- y m—xileno.

6.3.4. Influencia del tiempo de reaccién

Fn las figuras 6.25a y 6.25b se han representado la distribucion de
productos y los parametros de reaccién obtenidos durante un experimento de
5.5 h de duracién {tabla 5.19) utilizando como catalizador zeolita 2ZSM-5
activada y aglomerada (d = 0.75 mm) en las condicicnes selecclonadas en

P
apartados anteriores.

Se obtienen resultados similares a 1los indicados en el apartado

6.1.2., resaltando de nuevo el maximo que presenta la paraselectividad.

La diferencia mas significativa es que en este caso la desactivacién
es mas rapida, probablemente por la presencia de la matriz aglomerante de
montmorillonita, constituida principalmente por éxidos de silicio y alumi-
nio, de tal forma que el cataiizador de zeoclita aglome rado solo mantiene

su actividad iniciai durante un tiempo no superior a una hora.

Los resultados cobtenidos aconsejaron reducir los periodos de estabi-
lizacién del régimen estacionario y de reaccién de 30 minutos a 20 minutos
y de 1h a 30 minutos, respectivamente, para asegurar la constancia de ac-

tividad del catalizador.
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6.4. INFLUENCIA DE LAS ETAPAS DE TRANSPORTE

La aglomeracion de la zeolita ZSM-5 con montmorillonita origina un

catalizador con dos sistemas de poros {Serrano, 1990}:

Microporos de los cristales de zeolita con diametros comprendidos

entre 5.1 y 5.7 A.

Meso y macroporos de la matriz de arcilla correspondientes al espa-
ciado entre las laminas de la montmorillonita (100-1000 A) que une

a aquéllos.

Asi pues, el proceso de alquilacién de tolueno con metancl sobre el

catalizador de zeolita Z5M-5 aglomerada, tiene lugar a través de las si-

gulentes etapas:

1.

Transporte de los reaccionantes desde el senc de la corriente ga-

seosa hasta la superficie de las particulas del catalizador.

Transporte de los reaccionantes a través de la matriz de aglome-

rante hasta la superficie de los cristales de zeolita.

Transporte de los reaccionantes por el interior de los poros y ca~
nales de la zeolita ZS5M-5 hasta las proximidades de los centros

activos.

Adsorcion de los reaccionantes sobre los centros activos.

Reaccidn quimica superficial entre aAtomos o moléculas adsorbidas.

Desorcion de los productos (benceno y xilenos) de los centros ac-

tivos.

Transporte de los productos por el interior de los cristales de la

zeolita ZSM-5.

Transporte de los productos a través de la estructura macroporosa

del agliomerante.

Transperte de los productos desde la superficie de la particula

hasta el seno de la corriente gaseosa.
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Aunque en la practica industrial es dificil evitar la superposicion de
fendmenos fisicos yv quimicos, en los estudios de laboratorio los experi-
mentos deben realizarse de tal modo que las etapas fisicas de transporte

no influyan, a fin de facilitar la interpretacidén de resultados.

La diferencia entre las velocidades de los fendémenos fisicos vy
quimicos se acentda al elevarse la temperatura, ya que la energia de acti-
vacion de los coeficilentes de difusién y de transferencia de materia es
bastante menor que la de las constantes de velocidad de las reaccicnes
quimicas. Por ello, el estudio de la influencia de las etapas fisicas de
transporte se ha realizado para una temperatura de 540 °C (notablemente
superior a la utilizada en apartados anteriores, 450 °C) y proxima a la
temperatura de calcinacidén del catalizador base aglomerado y modificado,

que se utilizara en el siguiente apartado.

6.4.1. Transporte externo

En las figuras 6.26a y 6.26b, se han representado la distribucién de
productos y los parametros de reaccién obtenidos en los cuatro experimen-
tos realizados con el mismo catalizador, variando el caudal masico de to-

lueno y metanol, que se alimenta al reactor (tabla 5.20).

En el intervalo de caudales utilizados (1.54-9.26 g/h}, la distribu-
cién de productos y los parametros de reaccién permanecen practicamente
constantes, es declir, la velocidad de la etapa de trans porte externo no
afecta a la velocidad global de la reaccidén en las con diciones de trabajo

habituales, por lec gque se mantuvo el caudal utiliza do hasta el momento:

3.85 g/h.

6.4.2. Transporte interno

Les resultados obtenidos en los experimentos realizados en las mismas
condiciones de operacién variando el tamafio medio de las particulas del
catalizador aglomerado (tabla 5.21) se han representado en las figuras

6.27a y 6.27b.

Igual que en el caso anterior, en el intervalo de tamafios estudiado

(0.33-1.50 mm), la distribucién de productos y los parametros de reaccion
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permanecen practicamente constantes, atribuyéndose las ligeras variaciones

observadas a los posibles cambios en la preparacion de los catalizadores.

A partir de los resultados obtenidos se selecciond como tamafio de
particula 0.75 mm, valor utilizado durante todo el estudio de la aglomera-

cién del catalizador base.
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6.5. DISENO DEL CATALIZADOR MODIFICADC

6.5.1. Medificacion con magnesio

A partir del catalizador base aglomerado se han preparado siete cata-
lizadores mediante impregnacién con discluciones de acetato magnésico te-
trahidratado de concentracién variable con diferentes contenidos de magne-

sio, de acuerdo con el procedimiento que se describe en el apartado 4.2.3.

La distribucidén de productos y los parametros de reacciédn obtenidos
con estos catalizadores (tabla 5.22), junto con los correspondientes al
catalizador base aglomerado, se representan en las figuras 6.28a y 6.28b,

frente al percentaje en magnesio (ngL

Se aprecia que al aumentar la cantidad de magnesio en el catalizador,
se produce una ligera disminucidén de la conversion, practicamente imper-
ceptible para valores de wﬂg superiores a 0.3%, un incremento de la selec-
tividad hacia xilenos, y, en especial, un aumento de la paraselectividad
que llega a alcanzar el 96%, para el mayor contenido de modificador, valor
superior al calculado para el producto primario, efluente del catalizador

base aglomerado.
6.5.2. Modificaciodon con fésforo

Se han preparado tres catalizadores modificados con diferente con te-
nido en fdsforo a partir del catalizador base aglomerado, siguiendo el

método descrito en el apartado 4.2.3.

La distribucién de productos y los pardmelros de reacciédn obtenidos
con dichos catalizadores (tabla 5.23), se muestran en las figuras 6.29 vy

6.29b frente al porcentaje de fésforo (wp).

Al aumentar el contenido en fésforo se produce una disminucién paula-
tina de la conversion y del rendimiento en xilenos. Asimismo, la parase-
lectividad y la selectividad hacia xilenos, aumentan hasta alcanzar ambasg

un valor asintdético del S0%.
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6.5.3. Modificacion con silicieo

Se han preparado cuatro catalizadores con diferente contenido en si-

licio, segin el método descrito en el apartado 4.2.3,

La distribucién de productos y los parametros de reaccién obtenidos
con ellos (tabla 5.24), se representan en las figuras 6.30a y 6.30b, fren-
te al porcentaje de silicio (wsiL

Igual que en el caso de la modificacién con fésforo, tiene lugar pro-
gresiva caida de 1a conversién, desde el 20% al 5%. Por otra parte, tanto
la paraselectividad como la selectividad hacia xilenos crecen al aumentar

21 contenido de silicio hasta un valor asintétice proximo al 90%.
6.5.4 Modificacién con coque

Se prepararon tres catalizadores coquizados con fenantreno durante
tiempos de tratamiento diferentes, 1, 3 yv 5 h, segan el procedimiente des-

crito en el apartado 4.2.3.

En la figuras 6.31la y 6.31b se representan los resultados obtenidos.
Independientemente del tlempo de tratamiento, tanto ia conversidn como el
rendimiento en xilenos permanecen constantes. Asimismo, se puede apreciar
un ligerc aumento de la paraselectividad desde 70% a un 77%, al incremen-

tarse el contenideo en coque.
6.5.5. Desaluminizacidn

De acuerdo con el procedimiento descrito en el apartado 4.2.3., se
desaluminizé la superficle externa de cuatro muestras de ZSM-5 en su farma
acida (catalizador base}, utilizando como agente desaluminizante hexaf luo-
rurc de silicio y amonio en diferentes proporciones {(n}: 06.12, 0.40, 0.70

y 1.0 g (NHdl?SiFs/g zeolita (tabla 5.26).

En las figuras 6.32a y 6.32b, se representan la distribucién de pro-
ductos y los parametros de reaccidén obtenidos con dichos catalizadores de-

saluminizados.
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Tanto la conversién come el rendimiento en xilenos son similares en
todos los casos y algo inferieres a los correspondientes al catalizador
base. la selectividad hacia xilenos aumenta ligeramente, mientras que la

paraselectividad presenta un valor maximo para la muestra tratada con 0.4

. ita.
g (NH4)251F6/g zeolita

Para explicar este comportamiento se determind la relacién Sis/Al de
la superficie externa de los catalizadores modificados y del catalizador
base, mediante un andlisis ESCA (Apéndice 9.5). En la tabla 6.12 se indi-
can los valores obtenidos asi como la paraselectividad alcanzada en el ex-

perimento correspondiente.

Tabla 6.12. Valores de 5i/Al superficial y paraselectividad para cada

uno de los catalizadores desaluminizados.

n Si/Al Ps
superficial (%)

0 19.6 26. 44
0.12 21.3 66. 06
0.40 23.0 73.49
0.70 21.8 60.78
1.00 20,7 51.66

Asimismo, para completar el estudio se realizaron microfotografias
para cada una de tas muestras, asi como analisis por difraccion de Rayos X

(figura 6.33).

De la informacién obtenida se deduce que:

- La desaluminizacidén apenas afecta a la cristalinidad de los catali-

zadores tratados.

- Conforme aumenta la razén n, el aspecto externo de las particulas
de zeolita se va degradande, tomando como referencia la forma bien

cristalizada de la zeolita ZSM-5 sin modificar.
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- Fxiste un maximo para la relacién Si/Al en la muestra tratada con

n = 0.4, coincidente con-un maximo en la paraselectividad.

Este ultimo hecho indica una relacioén inversa entre la concentracién

de aluminio en la superficie externa y la paraselectividad.

Todos estos resultados parecen indicar que para la zeolita ZSM-5 con
una razén n inferior a 0.4 tiene lugar preferentemente la desaluminizaciodn
de la superficie externa, mientras que para valores mayores se produce
también la destruccidén progresiva de su estructura. Ambos fenémenos justi-

fican la pérdida de actividad catalitica.

Dado que la estructura cristalina no cambia, como se deduce del
analisis por rayos X, se puede pensar que el exhaustivo lavado de la mues-
tra desaluminizada (15 veces, con agua hirviendo), asi como el medio fuer-
temente acido en el que se lleva a cabo el proceso de desaluminizacién,

provocan la eliminacién de la materia amorfa generada en el proceso.

6.5.6. Comparacioéon entre los diferentes métodos de modificacién. Selec

ciéon del agente modificador

La modificacidén del catalizador afecta a la paraselectividad princi-

palmente por dos causas:

~ Aumentoc de la resistencia a la difusién interna de los xilenos por

bloqueo de los poros o disminucidén de su diametro efectivo.

- Desaclivacion de los centros acidos superficiales.

De acuerdo con los resultados obtenidos, se podrian clasificar los

agentes modificadores utilizados en el presente trabajo en dos grupos:

- Modificadores que actian desactivando los centros acidos superfi-
ciales: fenantreno y hexafluoruro de silicio y amonio (agente desa-
luminizante). Provocan ligeros cambios de la actividad catalitica,

desfavoreciendo las reacciones de isomerizacidén superficiales.

- Modificadores que aumentan la reslistencia difusional y desactivan
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los centros acidos: P, Mg v Si. Provocan uha disminucién de la con-
versién y un aumento de. la paraselectividad, conforme crece propor-

cion en el catalizador.

También pueden agruparse los agentes modificadores segin su modo de
actuacion; deposicién fisica sobre el catalizador base aglomerado ( P, Mg,
Si y fenantreno), y alteracién quimica de la superficie externa de la zeo-

lita: hexafluoruro de silicio y amonio.

Independientemente, de esta clasificacién, a partir de los resulta
dos parciales de cada agente modificador no es posible seleccionar direc-

tamente el mas adecuado.

Es evidente que el mejor agente o técnica de modificacién sera aquél
gue, para una conversion (C) y selectividad (Sx) dadas conduzca a una pa-

raselectividad maxima (Ps). Por ello, se ha representade la paraselectivi-

dad frente al rendimiento en xilenos (Rx = 'ETgﬁgi'] (figura 6.34}) y =al
rendimiento en p-xileno [ R - Rxﬁ%;E—) {(figura 6.35) ob tenidos con
P

cada apente modificador, asi como los correspondientes al catalizador base

y al catalizador base aglomerado.

De estas dos figuras se deduce que, a excepclon del magneslio, todes
los modificadores presentan un comporiamiento gue puede ajustarse a una
unica curva, que para la representacidén Ps-RBx, es de tipo sigmoideo y para

la Ps-R , presenta un maximo de R .
pX pX

Esto indica que un aumento de la paraselectividad siempre implica una
disminucidén del rendimiento en xilenos, efectos contrapuestos que en con-

Jjunto justifican e! maximo de R % observado.
P

La forma sigmoidea de la curva Ps-Rx indica que para niveles de modi-
ficacién bajos la conversion se ve poco afectada, aunque si la paraselec-
tividad. 51 la modificacién es intensa, la paraselectividad varia poco,
mientras que la conversidn se reduce bruscamente, ya que se produce tanto

la desactivacién de centros acidos como el taponamiento de los poros.
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Asi pues, de estos resultados se deduce que el mejor agente modifl
cador es el magnesio, ya que permite alcanzar paraselectividades mas ele-
vadas con valores de Rx aceptables. Es de destacar asimisme que el magne-
sio es el Gnico agente modificador, que por extrapolacion a Rpx cero, per-

mite alcanzar paraselectividades del 100%.

Los resultados obtenidos se pueden explicar, en principio, conside-
rande que la modifica cién con magnesio provoca una gran desactivacién de
los centros acidos superficiales y un ligero taponamiento de los poros,
gsiendo éste ultimo responsable de la pequefia disminucidén de la conversioén
que tiene lugar. Asi para valores de ng> 0.3%, la conversién no se altera
aunque aumente }a paraselectividad, lo que parece indicar que la modifica-
cién sélo afecta a los centros acidos superficilales y no al tamafio de los
poros. En el caso del P y Si, los resultados son analogos, con un mayor
descenso de la conversidn, indicio de un fuerte blogueo de los pores, aun-
gque el efecto scbre la superficie externa del catalizador debe ser menos

acusado.

La modificacién con coque, no preoduce cambio en la conversién y por
tanto debe afectar solamente a la superficie exterior. Lo mismo podria de-

cirse de la modificacién mediante desaluminizacién.

En las figuras 6.36, 6.37, 6.38 y 6.39 se representan las curvas de
valoracioén potenciométrica de las cuatro series de catalizadores prepara-
dos, modificados con magnesio, fésforo y silicio y desaluminizades, res-
pectivamente, junto con las corregspondientes al catalizador base y catali-
zador base aglomerado. Se puede observar gque la fuerza acida de este cata-
lizador respecto del catalizador base no aglomerado es menor, probablemen-—
te debido tantc al blogueo de centros acidos superficiates, como a la mo-
dificacion del entorno electronico de todos los centros acidos del catali-

zador (Kijenski y Barrier, 1989).

En las graficas correspondientes al fésforo y siliclo, se aprecia que
grados de modificacion reducidos no influyen sobre la fuerza acida del ca-
talizador y tienen una escasa influencia sobre la cantidad de centros
acidos. Conforme aumenta el grado de modificacién, disminuyen ambos facto-
res, debido al blequeo o deposicidn sobre los centros acidos v a la modi-

ficacion del entorno electrénico.
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En el caso del magnesio, ademas de los efectos descritos para el
fésforo y el silicio, la modificacidén debe provocar un clerto intercambic
iénico, que se pone de maniflesto por una brusca reduccién de la acidez.
Desde el punto de vista de la reaccidén de alquilacién de toluenoc con meta-
nol, este intercambio puede afectar ligeramente al diametro de poro de la
zeolita, ya que los centros acidos de Bronsted se sitian preferentemente
en las intersecciones de los canales de la aquélla y, en consecuencia, al

coeficiente de difusion y a la paraselectividad.

En el caso de la desaluminizacién, figura 6.39, se aprecia que todos
los catalizadores modificados se ajustan a una Gnica curva, que, comparada
con la del catallzador base, presenta un ligero aumento del numero de cen-
tros acidos, aunque su fuerza no varia. Esto puede explicarse considerando
que la desaluminizacidn puede preducir una clerta dislocacién de los
atomos de aluminio de la red, que por interaccidn con centros Bronsted in-
crementan la acidez total del catalizador. la escasa influencia de este
aumento de la acldez sobre la actividad catalitica pone de nuevo de mani-
fiesto el fuerte control difusional ejercido por la estructura cristalina

del catalizador.

Desde el punto de vista de la distribuclidn de fuerza acida, figuras
6.40, 6.41, 6.42 vy 6.43, la modificacidén con fdésforo y silicic no alters
la distribucion binodal, mientras que ésta cambia al tratar el catalizador
con magnesio, debldo probablemente al intercambic idénico comentado ante-

riormente.

Varios autores han tratado de explicar el efecto modificador del mag-
nesio, foforo y silicio sobre la zeolita ZSM-5 (la desaluminizacioén solo
se ha aplicado a la zeolila Y y la modificacidén con fenantreno no se ha
descrito tedavia en bibliografia) llegando en algunos casos a diferentes

conclusichnes.

Kaeding y col. {198la) y Serrano (1990), proponen que los polimeros
de dimetilsilicena acklan desactivando la superficie externa y taponando
poros de la zeolita, lo que hace suponer que el efecto del fosforo desde
el punto de vista catalitico puede ser similar. Sin embargo, en el efecto
del fosforo existen discrepancias: Kaeding y col (1981a), Derewlnsky
(1984), Meshram (1986) y Serrano (1990), propugnan que esta modificacién

provoca una neulrallizacién de los centros acidos localizados en el inte-
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rior de los canales de la zeolita, concretamente en la interseccidn de los
mismos. Los resultados de la medida de acidez mediante desorcién con amo-
niaco obtenidos por Derewinsky y Meshram, apoyan esta hipétesis. Por el
contrario, Védrine y col. (1982} localizaron el fésforo en el exterior de

los cristales de la zeolita.

El taponamiento de los poros producide por la modificacidén con
fosforo, deducido a partir de los resultados obtenidos, puede justificarse
considerando las reacciones que tienen lugar cuando se somete a tratamien-

to térmico un fosfato (Gutiérrez Rios, 1978):

T = 300 °C

Fosfato w—u———————é Pirofosfato
Metafosfato ciclico Metafosfatc lineal
o, //0
" :P“-
o s Do o0 00 0
| WS A A
i -P P P
0 0 i "0
0P P -0
JoT ST
/ o N -
0 0

Estos voluminosos anlones se neutralizan con los centros Brinsted de
la zeolita, localizados en la interseccidn de los canales de la zeolita,
taponandolos y reduciendo el coeficiente de difusién efective de todas las

especies guimicas.

5in embargo, el procedimiento de preparacion de los catalizadores mo-
dificados con fésforo (apartado 4.2) permite suponer que parte de éste
queda recubriende la superficie externa de ia zeolita por deposicion

fisica.

En cualquier caseo, ni la deposicién sobre los centros acidos, ni el
taponamiento de poros, producideos por la modificacién con fosforo o sili-
clo parece resultar un medio muy efectivo de alcanzar paraselectividades

del 100%, tal y como muestran los resultados experimentales.

La modificacién con magnhesio, provoca segin los aulores diferentes

efectos. Derewinsky y col. (1984) y Meshram (1986) proponen que en los ca-
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talizadores de HZS8M-5 modificados con magnesio no se altera su estructura
acida, lo que sugiere gque la modificacioén se reduce a una deposicidn
fisica sobre la zeolita (Serrano, 1990). Sin embargo, Jinxiang y col.
{1989) proponen que la modificacién con magnesio provoca una reduccion del
numero de centros acidos fuertes, mas acusada que la que tiene lugar con
fosforo, lo que esta de acuerdo con los resultados obtenidos en la presen-

te investigacion.

Dado el efecto positivo que ejerce la desaluminizacién del cataliza-
dor base, y el incremento de paraselectividad observado en la etapa de
aglomeracion, se considerd oportuno realizar un experimento adicional con
un catalizador preparado a partir de zeolita desaluminizada con una razén
n = 0.4, calcinade a continuacién durante 12 h a 300 °C, con objeto de que
los posibles centros acidos de la zeolita que pudieran haberse intercam-
biado con NH: en la etapa de desaluminizacidén recuperasen su forma primi-
tiva, y finalmente aglomerado. De esta forma se evitaria que en la etapa
de aglomeracidén los cationes de la arcilla intercambiasen una gran parte

del NH; de la zeolita, menos afines por ésta que los protones.

En la tabla 6.13 se indican los paramelros de reaccién obtenidos en

dicho experimento.

Estos resultados son comparables a los alcanzados con el catalizador

base aglomerado y modificado con una pequefia proporcion de magnesio (wM—-
g

0.26%), que se indican en la misma tabla.

Por ello, dada la complejidad del proceso de preparacién del catali-
zador desaluminizado, se decidié finalmente seleccionar el catalizador mo-

dificado con magnesio.

Tabla 6.13. Parametros de reaccién del catalizador desaluminizado ¥y
aglomerado y del catalizador aglomerade y modificado con

magnesio (wH = 0.26%)
g

C SX Pg RX
Catalizad
atalizador %) (%) (%) (%)
Desaluminizado 9 97 91.80 85. 82 9.86
y aglomerado o SN F
Modlfl?ado con 11. 972 8550 23, 130 10. 81
magnesio - I R
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6.6. OPTIMACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y DEL PORCENTAJE DE
AGENTE MODIFICADOR

En el apartado anterior se ha puesto de manifiesto la importancia de
la modificacién del catalizador base aglomerado, como forma de incrementar
la paraselectividad del catalizador final, seleccionandose como agente mo-
dificador el magnesio. Para determinar la cantidad 6ptima de éste, se pla-
nificaron una serie de disefios factoriales andlogos a los realizados en la
seleccién de las condiciones de calcinacién, incluyendo como variables:
temperatura de reaccién (T), tiempo espacial (w/FTO), fraccién molar de
tolueno y metanol en el alimento (xtm] y porcentaje de magnesio en el ca-

talizador base aglomerado [wH ).
g

l.a variable T se seleccioné teniendo en cuenta su efecto positivo so-
bre la paraselectividad, descrito por otros autores (Kaeding y col.,
1981a). Las variabiles W/FT y X . por el efecto favorable, observado tal

a9 m

y como se mostré en el apartado 6.1

[a optimacién se ha llevado a cabo tomando come funcién objetivo el
rendimiento en p-xileno (Rpr y considerando la paraselectividad (Ps) como
variable de respuesta adiclonal, de tal modo que se seleccionaran aguellos
valores de las variables que permitan obtener un rendimiento de p-xileno

maximo con la condicidén de que la paraselectividad sea superior al 90%.

Ademas ha de tenerse en cuenta la existencia de limites para las va-

riables T y H/FT . La primera nco ha de superar la temperatura de calcina-
8]

cion utilizada en la etapa de modificacidn (550 °C): la segunda, ha de ser

superior a 5.4 g.h/mol, para evitar problemas de desactivacion.

Se han realizado los dos disefios factoriales gque se detallan a conti-

nuacion.
6.6.1. Primer diseno factorial

Esta compuesto por dieciseis experimentos correspondientes a un
disefio factorial puro 2% y cuatro experimentos de replicacion del punto
central. Los niveles para los cuatro factores de este primer disefic se re-
cogen en la tabla 6.14, mostriandose en la tabla 6.15 la matriz de experi-

mentaciodn, asi como los valores obtenidos en cada ensayo para el rendi-
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miento en p-xileno (R XJ v la paraselectividad (Ps)
P

Tabla &6.14. Primer diseiio factorial:

niveles de los factores

214

Nivel inferior Punte central Nivel superior
Factor
-1 0 +1

T(°C) 410 445 480
H/FT (g.h/mol} 24.8 70.2 115.6

[}
0.11 0.37 0.64

tm

v (%) 0.15 0.46 0.77

Hg

A partir de los valores de ambas respuestas se han determinado los
efectos de los factores e interacciones que se resumen en la tabla 6.16.
Asimismo en la tabla 6.17, se representan los parametros estadisticos,
utilizando como valor de la t de Student 3.182, correspondiente a Lres

grados de libertad y un nivel de confianza del 95%.
Por comparacidén de cada efecto o interaccidn con el error experimen—
tal (0.35% y 2.78% para R.x y P, respectivamente) se deduce la existencia
p s
de las siguientes influencias significativas:

a) Rendimiento en p-xileno:

- Factores individuales: T, W/F |, x vy W
To tm

Mg
- Interacciones binarias: T WF_, W/ x, v T W
To To tm Mg
- Interacciones ternarias: T W/F_x y T WF W
To tm To Mg

- Interaccién cuaternaria: no es significativa

b) Paraselecltividad:

Factores individuales: T, W/F_, x vy W
To tm Mg

- Interacciones binarias: no son significativas

- Interacciones ternarias: T W/F_x y T W/F W
To tm Ta Mg

- Interaccidén cuaternaria: no es significativa
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Tabla 6.15. Primer disefio factorial: matriz de experimentacién y varia-

bles de respuesta.

Exp. T ‘J/FTO X L Rpx (%) Ps (%)
1 -1 -1 ~1 -1 10.95 72.99
2 +1 -1 -1 -1 12.08 63.5%9
3 -1 +1 -1 -1 4.76 34.68
4 +1 +1 -1 -1 6.39 28.96
5 -1 -1 +1 -1 8.53 58.73
6 +1 -1 +1 -1 9.53 43.19
7 -1 +1 +1 -1 3.95 25.861
8 +1 +1 +1 -1 5.98 24.51
9 -1 -1 -1 +1 11.97 88. 90
10 +1 -1 -1 +1 17.42 83.53
11 -1 +1 -1 +1 8.12 62.82
12 +1 +1 -1 +1 9.14 48. 42
13 -1 -1 +1 +1 9.74 81.31
14 +1 -1 +1 +1 14. 34 80.94
15 -1 +1 +1 +1 5.51 44.59
16 +1 +1 +1 +1 3.33 43.72
: 17 0 0 0 0 10. 67 | 63.15
| 18 0 0] 0 0 10.75 61.71
19 0 0 o 0 10. 37 59. 37
20 r 0 0 O 0 10. 89 59.82
SR ST S i P
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Tabla 6.16. Primer disefio factorial: influencia de los factores e inter-—

acciones
Factor o interaccién Ir Ip
pX s
T 2.46 - 6.60
W/F -5.30 -32.48
To
T W/FT -0.59 1.07
X -1.87 -10. 16
tm
T % 0.15 2.13
tm
W/F  x 0.71 1.05
To tm
T WTF x 0. 40 2.41
To tm
! 2.80 22.75
] Moy
T w 1.01 1.34
Mg
W/F W -0. 30 -1. 30
To Mg
T W/F W -0.97 ~3.46
To Mg
% W ~-0.32 1.88
tm Mg
¢ T x W 0.09 2.51
tm Mg
! W/FE x W -0.23 -4.24
| Te tm Mg
! TWE x W 0.27 ~0.28
| To tm Mg

Tabla 6.17. Primer disefioc factorial: parametros estadisticos

Variable ; S E C EC
v
R y 10,67 0.22 0.35 1.50 0.39
P
PS 61,01 1.75 2.78 5.61 3. 11

Puede apreciarse que el valor absoluto de la curvatura es mayor que
el efecto de curvatura, para ambas variables de respuesta, por lo que esg
preciso llevar a cabo una experimentacidén adicional para determinar los

efectos cuadraticos de los factores.
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Sin embargo, aunque existe curvatura no se observa gque en el interva-
lo estudiado la paraselectividad supere el 90%, por lo que se considerd
mas cportuno realizar un nuevo disefio factorial en el gue la paraselecti-

vidad pueda superar este valor.

Esta nueva regién experimental se ha determinado teniendo en cuenta

la influencia de cada factor sobre ambas variables de respuesta:

- Temperatura (T): Influye muy positivamente sobre Rpx’ ya que se fa-
vorece la conversién, y negativamente sobre la paraselectividad, porque
aumenta el efecto de las reacciones de isomerizacién superficial. Dado que
la variable a optimar es Rpx conviene aumentar esta variable por encima
del valor maximo ensayado en el primer disefio factorial, ya que ademas su

efecto negativo sobre la paraselectividad puede corregirse variando W/FT.
(s}

- Propoercioéon de magnesio iﬂuqlL Como era de esperar afecta negativa-
mente a Rpx ya que al aumentar el grado de modificacidn del catalizador
disminuye la actividad catalitica, pero provoca una elevacidn muy acusada
de la PS, por lo que se considerd oportuno aumentar el valor de este fac-

tor por encima de su valor maximo.

- Tiempo espacial (N/Fldl y fraccion molar de teluenc y metanol en el
alimento LKL%L El comportamiento de ambas variables, tanto cualitativa co-
mo cuantitativamente, es muy parecido, provocandoc un aumento de RpX Y una
disminucidén importante de la Ps. Por ello, y teniendo en cuenta que cada
factor adicional que se incluye en un disefio implica multiplicar por dos
el numero de experimentos a realizar, no se consideré¢ necesario seguilr
traba jando con ambos factores simultaneamente decidiéndose no utilizar ni-
trogeno como diluyente (xtm= 1) y disminuyendo el tiempo espacial por de-

bajo de su valor minime en el primer disefio factorial.
6.6.2. Segundo disefio factorial

En la tabla 6.18 se recogen los niveles de variacién de los tres fac-
tores implicados en el segundo disefio, compuesto por ocho experimentos mas
tres adicionales de replicacién del punto central. la matriz de experimen-
tacion, asi como los resultados de RpX y PS obtenidos en cada ensayc (ta-

bla 5.28), se resumen en la tabla 6.19.
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Tabla 6.18. Segundo diseiio factorial: niveles de los factores
Nivel inferior Punto central Nivel superior
Factor
-1 o +1
T( C) 123 480 537
H/FT {g-h/mol) 8.0 20.2 32.4
[}
v (%) 0. 46 Q.77 1.09
9

También en este caso las influencias significativas que se detallan a

continuacién se han determinado comparando la magnitud de cada efecto con

la del error experimental (tabla 6.20).

a) Rendimiento en p-xileno:

—~ Factores individuales: T y W/FT
0

- Interacciones binarias: T W/FT y T W
o

Mg

- Interaccién ternaria: T W/F W
To Mg

Tabla 6.19. Segundo disefioc factorial: Matriz de experimentacién y varia-

bles de respuesta.

Exp. T ‘H’/FTo ng pr (%)
1 -1 -1 -1 11.15
2 +] -1 -1 16.56
3 -1 +1 -1 10. 80
4 +1 +1 -1 12.60
5 =1 -1 +1 9. 94
6 +1 -1 +1 18. 41
7 -1 +1 +1 11.28
8 +] +1 +1 13.47
9 0 0 0 15.55

10 0 0 15.95
11 0 0 16. 02

Ps (%)

92.17

84.45
T0.13

93. 60
88. 41
76.07
61.07
73.12
73.35
71.80
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Tabla 6.20. Segundo disefio factorial: parametros estadisticos

Variable y S E c, EC
R 15.84 | 0.25 | 0.63 | 28.14 | 7.38
P
P 72.76 | 0.84 | 2.08 | -4.82 | 2.44

b) Paraselectividad:

- Factores individuales: T, W/FT0 ¥ ng
- Interacciones binarias: T N/FTD

- Interacciodn ternaria: no es significativa

Analogamente al primer disefio, también se observan ahora efectos de
curvatura =n Rpx Yy en PS. Dado que en la region estudiada PS supera el
90%, esltos efectos han de reflejarse en las funciones polindmicas que des-—
criben ambas variables de respuesta mediante la inclusién de términos cua-
draticos, lo gque obliga a realizar una experimentacién adicional con mas

niveles de los factores.

Por ello se planificdé un disefio en estrella que, junto con el segundo
disefio factorial, constituye un disefio compuesto. Analogamente al diseho
ampliado en estrella utilizado en el estudio de la calcinacién, éste queda

determinado por un parametro « que vale 1.215 para tres factores.

La matriz de experimentacién correspondiente al disefio en estrella,
asi como los valores de las variables de repuesta obtenidos en los seils

ensayos (tabia 5.29) se han recogido en la tabla 6.21.

La magnitud de los efectos cuadraticos y lineales se ha estimado por
regresiéon no lineal de los parametros de la ecuacién [6.7]) mediante el al-

goritmo de Marquardt (1963):
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Tabla 6.21. Disefio en estrella: matriz de experimentacién y variables de

respuesta
T u/FT L
Exp. 2 5 H R (%) Ps (%)
Nivel| °C| Nivel| 2 | Nivel| (%)| P*
_ mol

1 -1.215(410 0 (20.2 0 |o.77| 12.82 83.59
2 +1.215(550 0 120.2 0 (0.77| 13.74 66.58
3 0 1480(-1.215| 5.4 0o |0.77] 18.58 92.10
4 0 }480|+1.215|35.0 0 |0.77] 13.74 57.52
5 0 |480 0 (20.2|-1.215(0.39| 16.21 73.83
6 0 |480 0 [20.2]|+1.215]1.16] 16.25 76.51

R =16.641 + 1.767 T - 1.259 W/F_+ (0. 186w - 1.236 T W/F_ + 0.431 Tw_+
pX To Mg To Mg

+ 0.089 WF w - 2.557 T°- 0.504 (W/F_ )%~ 0,457 w° e = 5.4%
To M To Mg

)

[6.11]
P=72.642 - 5.839 T - 12.657 W/F_ + 1.931w =~ 2. 185 T W/F + 0.365 Tw +
s To Mg Ta Mg

+ 0.860 W/F_ w + 1.679 T+ 1.499 (W/F_ )7+ 1.743 w° € = 1.4%
To Hyg To Mg

[6.12]
En la tabla 6.22 se representan las diferentes influencias calculadas

a partir de la ecuacidén [6.4].

Considerando como errores los calculados para el disefic simple, es
decir 0.63 y 2.08 para R " y para P, respectivamente, las influencias
p s

significativas fueron:
a) Rendimiento en p-xilenoc:

- Efectos lineales: T, W/F , T W/F vy T W
To To Mg

- Efectos cuadratices: T°, (W/F_ )%y W°
To Mg
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Tabla 6.22. Segundo diseifio factorial ampliado: influencia de los facto-

res e interacciones’

Factor o interaccion Ir Ir
pX S
T 3.535 -11.678
W/F -2.518 -25.314
To
W 0.372 3.822
Mg
T W/FT0 -2.437 - 4370
T w 0.862 0. 730
Mg
W/F W 0.177 1.720
To Mg
| T° ~5.114 3. 358
W/FS -1.007 2.999
To
W’ -0.914 3. 486
Mg

b) Paraselectividad:

- Efectos lineales: T, W/F_, w y T W/F
To Mg To

- Efectos cuadraticos: T°, (W/F_ )%y Wo
To Mg

Un nuevo ajuste de los datos conduce a las expresiones:

R =16.642 + 1.767 T - 1.259 W/F_ - 1.236 TW/F_ + 0.431 Tw -
pX To To Mg

- 2.557 T°- 0.505 (W/F_ )°- 0.457 w’ £ = 5.8% (6.13]
To Mg

P=72.635 « 5.837 T - 12.657 W/F_ + 1.908 w_~ 2.183 T W/F_+
5 To Mg T

3]

+ 1.686 T°+ 1.503 (W/F )2+ 1.743 wi e = 1.5% [6.14]
o g

Para cada una de estas funciones pueden determinarse los valores de
las variables gque correspenden a un valor extremo, maximo para R X Yy
s}

minimo para P :
5
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=253 "C R =19.04 %
R « maximo W/FTO = -9, 52 g.h/mol ~—rrv-—"-> P
p - 9
Y 092 % P 114.81 %
Mg
T =960 °C R = -322.30 %
P minimo W/F,_ = 146.0 g.h/mol —— s P
S o
= -15.97 %
W= -0.55 % P, 15.9
Mg

Resumiendo, en el intervalo de variables estudiado R % presenta un

P
maximo fisicamente inalcanzable, puesto que conduce a tiempos espaciales
negativos, ocurriendo lo mismo con el minimo de Ps, que corresponde a un

valor negativo de esta varlable.

A la vista de estos resultados parece mas adecuado estudiar la varia
cién de R maximo para cada valor de P . Al elegirse P como parametro,
5 =

pX
puede despe jarse W, de la ecuacién [6.14]:
9

w = f (T, WF_, P) {6.15]
Mg To s

y sustituir dicho valor en la ecuacién [6.13] para R y de forma que:
p

R = 1§ (T, W/F P) i6.16]
pX To, s

Derivande esta ecuacion respecto a T y a W/FT e jgualando las expre-—
Q

siones resultantes a cero:

dR dR
pX pX

e = 0 =0 [6.17]
aT BW/F

se obtiene un sistema de dos ecuaciones con dos Iincognitas T y wM , Yy un
9

parametro, P . Para cada valor de P, se puede calcular mediante el métodc
s s

de Newton-Raphson la pareja de valores T y W/FT gue hacen maximo R’x y a
© p
partir de ellos el valor cerrespondiente de L De este modo se obtuvie-
q
ron los valores representados en la tabla 6.21.

De ella se deduce gue la variable gque determina en mayor medida el

aumento de R’x es el tiempo espacial, seguldo de la temperatura, siendo
P
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priacticamente despreciable la influencia del porcentaje de magnesio.

Las condiciones de operacién que dan lugar a PS> 90% son dificiles de
alcanzar en la practica puesto que pueden suponer elevadas velocidades de
desactivacion por deposicidén de coque (N/FTO< 5 g.h/mol). Para valores su-

periores al 984, W/FT <0 valor que es fisicamente inalcanzable.
(o}

Tabla 6.21. Valores de R % maximo para cada valor de P
p s

PS(Z) T(*°C) H/FTo(g.h/moll ng(Z) RPX(%)
84 511.6 9.12 0. 80 18.21
86 512.8 7.68 0. 81 18.33
88 514.1 6.28 0.82 18. 44
90 515.4 4.91 .83 18. 53
92 516.7 3.59 (.83 18.62
94 512.5 2.28 0.83 18. 64
96 519.3 1.02 Q.85 18.76
98 520.6 -0.21 0.85 18.82

100 525.3 -1.37 0.87 18. 88

Para la seleccion tinal del porcentaje de magnesic se han de tener en
cuenta ademas de estos resultados, los alcanzados en el segundo disefio
factorial. De estos se deduce que si se desean obtener paraselectividades
elevadas, proximas al 100%, es necesario trabajar a temperaturas y tiempos
espaciales bajos y con un grado elevado de agente modificador en el cata-
lizador. Por el contrario, si se desean obtener Rpx elevados, hay que tra-

bajar a elevadas temperaturas y tlempos espaciales muy bajos.

Dado que el criterio de seleccidn fijado es lograr el maximo R o Pas
P
ra valores de P superiores al 90 %, las condiciones de trabajo deberan de
s

ser proximas a los siguientes valores:

T = 520 °C
W/FT = 5 g.h/mol
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Por otra parie sobre be apenas influye el porcentaje de magnesio,
debido probablemente a que a partir de ng > 0.46 % el grado de modifica-
cién provocado por el efecto de intercambio idénico deja de influir sobre
el tamafio de los canales y que, por el contrario, continta desactivando
centros acidos superficiales, favoreciendo Ps, lo que parece poner de ma-
nifiesto la necesidad de utilizar grados elevados de modificacién. Por
otro lado, en el estudio de la modificacién con magnesio, se observéd que
grados de modificacién superiores a 1 % apenas afectaban a Ps. A partir de
todo lo dicho, se selecciond un grado de modificacidn ng = 1.09 %, para

el catalizador definitivo.

6.6.3. Propiedades fisicas del catalizador definitiva seleccionado. Compa-
racion entre el catalizador definitivo, el catalizador base y el

catalizador base aglomerado

Con cbjeto de caracterizar lo mds adecuadamente posible el cataliza-
dor definitivo se realizaron medidas de superficie especifica por el
método BET y de tamaflo de macroporos por porosimetria de mercurio (aparta-

do 9.5) indicandose los resultados en la tabla &.22.

Tabla 6.22. Propiedades fisicas del catalizador

Propiedad Magnitud
Superficie especifica (mg/g] 108.5
(BET)
Tamafio medio de poro (A) 8410
(porogimetria de Hg)
.

Es interesante resaltar que el tamafio medio de los macroporos (2 1
pum) es del orden de magnitud del tamafio del cristal, lo que parece indicar
que el proceso de aglomeracidn da lugar a un catalizador de estructura ma-

Croporosa.

Asimismo se determiné la difusividad efectiva De. de las moléculas de
1

metanol, tolueno y xileno, mediante la expresidn:

D =D e/ [6.18]
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l.a porosidad € se calculd a partir de los datos obtenidos en la po-
rosimetria de Hg y de otros trabajos anteriores (Serrano, 1990),
determinandose la tortucsidad (Tm] en un experimento de medida de la difu-
sividad con argeon a 70 °C. D1 representa la difusividad del componente i

calculada como:

donde D . representa la difusividad molecular del componente i y Dki su
m

difusividad de Knudsen, calculadas a partir de las expresiones propuestas

por Froment y Bischoft (1990). Los resultados a diferentes temperaturas se

muestran en la tabla 6.23.

Tabla 6.23 Valores de la difusividad efectiva para metanol, tolueno ¥y

xileno a diferentes temperaturas

Componente T(K) De(cm2/s)
MeOH 733 0.0226
773 0.0233
813 0.0239
Tolueno 733 0.0125
773 0.0129
813 0.0133
Xileno 733 0.0115
773 ¢.0119
813 0.0123

% El vator de D _en macro y meso poros es el

e
mismo para los tres isomeros,

Como era de esperar, la difusividad efectiva en el catalizador aumen-

ta al disminuir el tamafio de la molécula.

En la tabla 6.24 se recogen las superficies especificas calculadas

por el método BET para el catalizador definitivo, el catalizador base y el

catalizador base aglomerado.
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Tabla 6.28. Superficie especifica de los catalizadores definitivo, base y

base aglomerado

Catalizador Superficie especifica (mz/g)
Definitivo 108.5
Base aglomerado 157.8
Base 408. 6

La gran variacién de superficie especifica cobservada en el cataliza-
dor base aglomerado frente al mismo sin aglomerar, se debe no s6le a la
presencia de aglomerante, de menor superficie especifica, sino también al
taponamiento que éste ejerce sobre la estructura porosa de la zecolita. La
modificacidén posterior que sufre este catalizador incrementa este efecto
por la deposicidn del agente modificador sobre la superficie externa de la

zeolita libre de aglomerante.

También se analizaron las microfotografias obtenidas por microscopia
electréonica de barrido (apartado 9.5.4.) de los tres catalizadores (figura
6.44). En las mismas se puede observar el efecto de la aglomeracién sobre
los cristales de zeolita ZSM-5, asi como la deposicidn del agente modifi-
cador, ya comentada, que da lugar al recubrimiento de la superficle de la

misma.

Asimismo, en las figuras 6.44 y 6.45 se comparan la acidez y la dis~
tribucion de la fuerza acida de los tres catalizadores seleccionados,
apreciandose como la aglomeracidn modifica esta dltima pero no la acidez
total del catalizador, mientras que la modificacldén con magnesio provoca
una disminucién tanto de la cantidad de centros acidos como de su fuerza,

haciendo variar incluso la distribucién bincdal de tos mismos.



6. Discusidn de resultados ~ ) 227

\

HZSM-5
‘ _— 1+m

MEB147 20HY X11.060 12mm

a) Catalizador base

b) Catalizador base aglomerado

Figura 6.41. Microfotografias de los tres catalizadores comparados
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c) Catalizador definitivo

Figura 6.41 (continuacidn). Microfotografias de los tres catalizadores

comparados
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Figura 6.46. Curvas de distribucién de fuerza acida de los catalizadores:

# base; X base aglomerado y [Jdefinitivo
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6.7. ESTUDIO CINETICO

El estudio cinético de la reaccién de alquilacién de tolueno con me-

tancl, se dividié en dos etapas:

- Cinética de las reacciones sobre zeolita ZSM-5 en polvo sin aglome-

rar ni modificar.

~ Cinética de las reacciones sobre el catalizador de zeclita 2ZSM-5

aglomerada y modificada.

Con la primera de ellas, se pretende deducir un mecanismo que descri-
ba las reacciones implicadas en nuestro estudio y un conjunto de ecuacio-
nes cinéticas para las mismas; con la segunda, evaluar las constantes
cinéticas vy la influencia de las etapas de transporte en el catalizador

modificado y aglomerado.

6.7.1. 2SM-5 en polvo: modelo cinétice controlado por las etapas

quimicas

Los datos utilizados en este apartado se han obtenido en los experi-
mentos previos realizados con zeolita Z5M-5 a 450 °C a diferentes tiempos
espaciales (tabla 5.3), diferentes relaciones Tol/MeOH (tabla 5.4) y dife-

rentes fracciones molares de nitrdégeno en el alimento (tabla 5.5).

Dado que los canales de la zeolita ZSM-5 tienen un diametro analogo
al de las moléculas implicadas en el proceso, los parametros cinéticos que
se obtengan han de incluir forzosamente el efecto difusional. Este trata-
miento ha sido utilizado por otros autores: Bhavikatti y Patwardan (1981),
Lee y Wang (1985), Nayak y Riekart (1986}, Chang y col. {1987), Hsu y col.

(1988), y Prasada Rao y col. (1989), para diferentes reacciones.

Para facilitar la presentacién del tratamiento, se utiliza la si-

guiente nomenclatura:

T: tolueno
B: benceno
X: xXileno

p-X: p-xileno
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mo-X: meta y orto-xileno
M: metanol
HG: hidrocarburos gaseosos

A: agua

Teniendo en cuenta los productos obtenidos, ademas de la reaccidn

principal de alquilacién de telueno con metanol:

r

T + M ————X + A

se han incluide en el esquema las siguientes reaccicnes secundarias:

- Descomposicién de metancl a olefinas gaseosas:

ZM = HG + 2 A

~ Desproporcién de tolueno a benceno y xileno:

T = »1/2 B + 1/2 X

~ Desalguilacidn de xilenos a toluenos e hidrocarburos gaseosos:

X —————=T + 1/2 HG

En este esquema no se han incluido otras reacciones como la formacion
de etiltolueno o trimetilbenceno, dados los reducidos rendimientos obteni-

dos para estos productos.

L.a reaccidén de desproporcion del tolueno se ha supuesto irreversible
dado que la curva de distribucidén de benceno es siempre creciente, sin que
se aprecie una tendencia asintotica (figuras 6.3a, 6.4a y 6.5a); esta sim-
plificacién ha sido utilizada por otros autores que trabajaron a bajos va-
lores de conversién (Meshram y Ratnasamy (1983), Nayak y Riekert (1986},
Chang y col. (1987) y Do (1990)).

De acuerdo con la estequiometria de las reacciones anteriores, las

velocidades netas de desaparicidn de reaccionantes y de aparicion de pro-
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ductos se expresan de la forma:

dXT
_RT= 7;ﬁi7ﬁ;:7_ = r1+ r3— r4 [6.20]

dXM
-R =

M _d—“;’/_F_;;)— (Tol/MeOH)(r1+ 1"2} [621]

o
|
|

=r+0.5r-r [6.22]
1 3 4

R= . % _ _qo.5r [6.23]

dx
HG

RHG: W"F.TT =0.5 (TOI/MEOH) 1"2+ 0.5 r4 [6.24]
0

donde FT representa el caudal molar de tolueno alimentado; W, el peso de
[}

catalizador; XT y XM, las conversiones de tolueno y metanol, respectiva-

mente; v, xx, Xg ¥ X o los rendimientos de xilenos, benceno e hidrocarbu-

ros gaseosos, respectivamente, referidos a los moles de tolueno iniciales.

Estas ecuaciones diferenciales deben satisfacer las condiciones

limite:
t = 0; X=X=0;, x=%x=%x =10 {6.25]

Dada la importancia de las reacciones secundarias, en especial la de
formacién de hidrocarburos a partir de metancl, en las que tiene lugar un
importante cambio en el numerc de moles, el caudal molar total N, variara
durante la reaccidon. Por ello, es convenlente expresar éste en funcidn de
las conversiones y rendimientos en cada instante. Mediante un balance de

materia se deduce la siguiente expresién:

™

Z ¥ To1/MeON
™ -

_ 1
N=Fp [1 ¥ ol /MeOR

(1 - X ) + x+ % + ¥
T B HG X

](1"2) 1

6.26]
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donde =z " es la fraccién molar de la mezcla tolueno-metanol en el alimento
T

(igual a 1 si éste no se diluye con nitrégeno).

Por consiguiente, las presiones parciales de cada componente en cada

instante seran, para una presién media de 0.93 atm:

(1 -x)F
- - 0. .27
p,= 0.93 0.93 v [6.27]
(1 -X)F
= 0.93 1% =093y [6.28]
By & {Tol /MeBr N "
XH
p,= 0.93 5 F, = 0.93 y, [6.29]
XB
P,= 0.93 -« F = 0.93 Y [6.30]
_ HE L _ o o
p,= 0.93 ——— F_=0.93y 16.31]
XA FTo
p,= 0.93 (ol /MeDR) W~ 0.93 Y, [6.32]

donde y, es la fraccion molar de cada componente i en la mezcla gaseosa.

Para la expresién de las ecuaciones cineticas se han supuesto rea-
cciones irreversibles en todos los casos, slendo de orden 1 para las rea-

cciones de desproporciodn de tolueno y desalquilacidon de xilenos y tolueno:

r=k, P, [6.33]

r=k p [6.34]

Para la reaccidén de descomposicidén de metanol a HG se ha considerado

una cinética de tipo potencial:
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r=1k p [6.35]
en la que k, orden de reaccioén, se utilizé como parametro del ajuste.

Para la ecuacién de velocidad de la reaccién de alquilacidn de tolue-

no con metanol, se consideraron modelos potenciales e hiperbélicos:
- Potenciales: Ecuaclén cinética de la forma:
r=k p p (6.36]

donde n y m son los érdenes de reaccién del tolueno y del metanol, respec-

tivamente.

- Hiperbélicos: lLa elevada selectividad hacia xilenos permite supcner

en ellos despreciables todos los términos de adsorcién correspondientes a
especies que no intervengan en la reaccién principal de alquilacién (ben-

ceno, hidrocarburos gaseosos, etc. ).
Se han considerado dos tipos de modelos:

* Modelo L-H-H-W, sobre dos centros actives (H), que transcurre

a través de las cinco etapas siguientes:

T CT]
T+ 1 == | K= = [6.37]
T p.C
T}
k" CH]
M+ 1 5 - Ml Kﬂz T [6.38]
Ml
kS CXICAI
T1 + Ml=g - =
- X1l + Al KS cc [6.39]
TI M1
kx Cx1
Xl ..-,__—___.E X+ =  — .
1 Kx b.C [6.40]
X1
kA CA
Al = ~ A+l K= 2 [6.41]
A P, 1

relacionandose la constante de equilibrio de la reaccién con las corres-

pondientes a cada etapa por la expresién:
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[6.42]

* Modelo L-H-H-W, sobre un centro activo (mecanismo tipo Rideal)

{R), ya aplicado por Fraenkel (1990)para describir cualitativamente esta

reaccién:
k C C
1 CH31 A
M + | =————— A + CH_1 K = e [6.43]
3 1 p. C
M 1
ka CXI
T+ CH 1] a———— X1 K= — [6.44]
3 2 r
T CH_1
k
3 Py ™
X1 —_—— K+ ] K= — [6.45]
3 C

y donde X = K K /K
eq 1 2 3

Admitiendo la aproximacién de estado estacicnaric y teniendo en cuen-
ta que la concentracidn total (CT) de centros activos es constante e igual

a =

C=C+C +C +C +C [6.46]
T 1 T1 M1 X1 Al

en el primer caso, y a:

C=C+ C + C [6.47]
T 1 CHgl X1

en el segundo, se deduce las siguientes expresiones considerando diferen-

tes etapas controlantes (Froment, 1990):
1) Modelo H:

- Adsorcion de tolueno (H1):

k. (p - p.p,7P,)
1"1= (1 s T p /P IF Kp+ Kp+ KDp) [6.48]
T eq X A H M M XX AT A

- Adsorcidén de metancl (H2):
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r= “uPu” Pufa/Pr [6.49]
1 (1 +(KH/Kéq](ppr/pT]+ KTpT+ prx+ KApA)

- Reaccién quimica superficial (H3):

kKX (p p-p.p /K )
r - s H T T M X°A eq , (6.50]
(1 + KTPT+ Knpu+ prx+ KApA)

Dado que la reaccidén de alquilacién de tolueno presenta una K ele-
eq

vada (Apartado 9.1) puede suponerse despreciable el término pA/K de for-
eq

ma que la ecuacidn [6.50] se reduce a:

k X_ X p.p
S M T T M
r= 5 [6.50a]
(1« KTPT+ J{Hpn+ prx+ KApA)

Desorcidon de xileno (H4):

kX {(pp/p)
r = ica L X_A [6.51)

AR Kx Keq(prH/pA)+ J{'rp'rJr Knpn+ KApA)

Desorcioén de agua (H5):

o kAKeq(prA/px) 6. 50]
1 (1 + KA Keq(prH/px)+ KTpT+ Knpn+ prx)

2) Modeleo R:

Del mismo modo y teniendo en cuenta, segin Fraenkel (1990), la gran

velocidad de desorcion de los xilenos, se deduce:

- Adsorcidn de metanol (R1):

o ki(pn - Kl/Kgg(p&px/pI)) (6.53]
1 1 +(ppr/pH)J{1Keq+ J‘(Bpx)

- Reaccion quimica superficial (R2):
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kZKI(prH/pA)

= [6.54]
1 (1 + Kspx+ KlpH/pA}

El ajuste de los resultados experimentales a las diferentes ecuacio-
nes cinéticas se ha realizado por integracidén numérica aplicando el método
de Runge-Kutta de cuarto orden, combinado con el algoritmo de Marquardt
(1963) como técnica de regresién no lineal, a fin de obtener los valores
de los parametros que hacen minima la funcién objetivo (S), definida en

funcién de las fracciones molares (yéxp) en la corriente producto:
2
s=Y ) [ (y, )~ (yexp)] [6.56]

para los tres componentes claves seleccionados: tolueno, xilenos y bence-

no.

En la tabla 6.25 se resumen los resultados obtenidos con los diferen-
tes modelos investigados, recogiéndose el error relativo medio referido a

los tres compenentes {EM), asi como el valor del parametro S.

Comparando ambos tipos de modelos, se observa que los resultados pro-
porcionados por los modelos hiperbélicos no superan a los obtenidos con
los modelos potenciales. FEn todos 1los casos el error medio de la
predicclon es superior al 9%; esto puede explicarse por la baja concentra-
cidén de metanol en los productos de reaccidén, lo gue provoca que las velo-
cidades de reaccioén que contienen la presion parcial de éste no sean esti-

madas adecuadamente.

Por esta razon y teniendo en cuenta la complejidad matematica asocia-
da a los meodelos hiperbdélicos, se descartaron, adoptando para el resto de

la investigacion los modelos potenciales.

Dentro de estos se alcanza el mejor ajuste con érdenes de reaccidén n,

my k iguales a 1, 1 y 2 respectivamente, siendo el error medio de 9.00 %.
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Tabla 6.25. Resultado de los ajustes a los diferentes modelo

Modelos potenciales

Modelo n m k EH(%) S
1 1 1 1 9.10 0. 3706
2 0 1 1 11.43 0.5566
3 0.5 1 1 12.85 0.6641
4 1. 1 1 8.79 0. 3550
5 2 1 1 9.58 0. 3863
6 1 0 1 14.92 1.0430
7 1 2 1 11.17 0.5964
8 1 3 1 13.51 0.9840
9 1 1 2 9.00 0.3381
10 1 1 3 10. 44 0. 4330
11 1.5 1 2 10.15 0. 3966

Modelos hiperbdlicos

Modelo Tipo EH(Z) S
12 H1 9.80 0.3514
13 H2 13.28 0.7247
14 H3 3. 15 0. 3697
15 H4 9.37 0.3691
16 H5 10. 36 0. 4267
17 R1 11.57 0.5595
18 R2 11.25 0.4432

El valor de k = 2, estd de acuerdo con el mecanismo de la reaccién de
descomposicién de metanol, puesto que para que esta se pueda llevar a cabo
es necesario el choque de dos moléculas del mismo. Este resultado coincide
también con lo cobservado por otros autores que estudiaron el mecanismo de
descomposicidon de metanol a hidrocarburos gaseosos a través de dimetiléter

(Chang y Silvestri, 1977).



6. Discuslén de resultados 239

En la figura 6.47 se representan las fracciones molares de tolueno,
xileno y bencenc calculadas por integracién de las ecuaciones diferencia-
les frente a los correspondientes valores experimentales. Todos los puntos

quedan practicamente dentro de la franja de error del 10%.

6.7.2. Zeolita ZSM-5 aglomerada y modificada: modelo cinético conside

rando las etapas de difusién interna:

Los experimentos cinéticos se han realizado a tres temperaturas y con
diferentes tiempos espaciales y diferentes composiciones del alimento (re-
lacién Tol/MeOH) para cada una de ellas, tal como se muestra en la tabla

6.26,

Tabla 6.26. Condiciones operativas de los experimentes cinéticos reali-

zados con el catalizador definitive

Tol/MeOH U/FT (g.h/mol) T(°C)
Q
2 5.4
10.8
16.2 460°, 500°, 550°C
21.6
27.0
1 18.6 460°, 500°, 550°C
3 15. 40 460°, 500°, 550°C
4 15.00 460°, 500°, 550°C

En las figuras 6.48 y 6.49 se representan los resultados obtenidos en
dichos experimentos ({tablas 5.31 a 5.54). En ellas se aprecian los si-

guientes hechos significativos:

i) Extrapolando a tiempo espacial cero la paraselectividad tiende ha-
cla 100% (figura 6.48). Esto indica que el grado de blogqueo de la estruc-

tura de la zeolita es tan elevado que el Unico isdmero capaz de difundirse
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hacia el exterior es el p-xileno, por lo que los isdémeros meta y orto que
se obtienen a mayores tiempos espaciales deben originarse por

isomerizacién del p-xileno sobre los centros acidos superficiales.

ii) La conversidén de tolueno es superior a la temperatura intermedia
de 500°C, lo que indica la importancia de las reacciones secundarias de
formacién de este compuesto a partir de xileno. Este hecho se corrobora
con la existencia de otro maximo de concentracién de xileno a este tempe-

ratura para un tiempo espacial similar.

iii) La presencia de bencenc en el producto de reaccidén, procedente de
reacciones secundarias, aumenta con la temperatura, producido en reaccio-

nes secundarias.

De acuerde con estos resultados se han considerado las siguientes

reacciones:

- Reaccliones seleccionadas en la etapa anterior, en las que el xileno se
ha sustituido por el p-xileno, isdmeroc presente en proporcién muy supe-
rior en el producto de reaccidn, y Unico capaz de difundirse a través de

la estructura del catalizador modificado.

a) Alquilacién de tolueno:

k
1
T+M —m = p— = ’
p-X + A r klprH [6.57]
b} Descomposicidén de metanol:
kz 2
2 M = HG + 2 A r=kp’ [6.58]
2 T2'M
¢) Desproporcidon de tolueno:
ka
T 1/ + - =
2B+ 1/2 p~X r, kBPT [6.59]
d) Desalquilacidn de paraxileno:
k4
p-X = 1/2 HG + T r =kp [6.60]
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e) Reaccién de isomerizacion superficial de p-xileno; segin el sigulente
esquema lineal {Cortés y Corma, 1978):
p-Xmm—m———— n-X =" o-X r=%kp [6.61]

Las reacciones a}, c) y d), al producirse en el interior de la zeoli-

ta ZSM-5, estan afectadas por la difusién interna por lo gue se utilizara
un factor de efectividad para cada una de ellas (nl, n, y n, respectiva-—
mente) que exprese dicho accién. Para la reaccién b) no se ha considerado
necesaria Jla inclusién de un factor de efectividad, dade que, por su pe-
quefic tamafic molecular, el metanol es el Unico componente capaz de difun-

dirse a través de los dos tipos de canales de esta zeolita (selectividad

por trafico molecular).

Los factores de efectividad de las reacciones a) y c¢) han de ser me-
neres que la unidad por ser el tolueno y el metanol reaccionantes, mien-
tras que el correspondiente a la reaccién d} ha de ser mayor gque uno, dadc
el caracter de producto del p-xileno, lo que provoca gque su concentracidn

en el interior de la estructura sea mayor que en la superficie.

Tenlendo en cuenta el esquema de reacclones planteade, las veloclda-
des netas de producciéon de los diferentes componentes se expresan de la

forma:

dX
- T = . —_
R= d(w/FT ) T M, [6.62]
[a]
dXH
_RH_ W/Mﬁ 0)- = TO]./MEOH['T]1F1+ r2} I663]
dx X
p- _ _ _
Rp_x d(W/FT y = n1r1+ 0.5 n3r3 ndr4 r, [6.64]
[+

R= -— 2 __ -0.5 n,r [6.65]
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dx

mo-X
Rpoox = AF_T = Ts [6. 66

dx
_ HG

RHG_ d(W/FT )

0

= 0.5 {Tol/MeOH} r2+ 0.5 m,T, [6.67]

Estas ecuaciones diferenciales deben satisfacer 1las condiclones

limite:

Dada la baja concentracién de meta y orto-xileno se ha optado por
agrupar en un Unico componente ambos isdémeros. Asimismo, dado el gran ale-
jamiento de las condiciones de equilibrio se ha considerado que la
reaccion de isomerizacidén se comporta como irreversible. Ademas dado el

caracter monomolecular de ésta se la considerd de primer orden.

El conjuntc de ecuaciones que constituye el modelo cinético se ha in-
tegrado numéricamente mediante el método de Runge-Kutta de cuarte orden.
Los valores de los parametros que aparecen en ellas, constantes cinéticas
y factores de efectividad, se han deducido mediante regresién no lineal
aplicando el algeritmo de Marquardt, de modo que se minimice la funcién

objetivo (ecuacién [6.56]):
2
s=7 T [(yT]—(yexp}]

Loz primeros ajustes a cada temperatura mostraron que el valor del
factor de efectividad de la reaccidén principal, m précticamente igual a

la unidad, superior a 0.98: por ello se optd por suponer n = 1.

Los resultados experimentales obtenidos a diferentes temperaturas se
han ajustado simultaneamente, suponiendo que las constantes cinéticas

varian con la temperatura segin ecuaciones de tipo Arrhenius.

En la tabla 6.27 se recogen los valores de los parametros que propor-
cionan el mejor ajuste de los resultados experimentales, asi como su
limite de variacion calculado para un nivel de confianza del 95% (Himmel-

blau, 1969). Asimismo, en la tabla 6.28 se resumen los valores de los fac-
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tores de efectividad n, Yy m, para las tres temperaturas estudiadas.

Tabla 6.27. Modelo cinético controlade por la difusién interna. Valores

de los parametros cinéticos

Parametro Factor preexponencial Ea(kJ/mol)
k, 403 + 5 mol/g.h.atm” 45.7 *
k, 1346 * 64 mol/g.h.atm’ 50.6 +
k3 96.2 £ 1 mol/g.h.atm 59.0 #
k4 0.3815 + 0.05 mol/g.h.atm 19.6 %
k 46.94 2 0.5 mol/g.h.atm 48.9 ¢

Tabla 6.28. Valcres de los factores de efectividad na y n4 en funcioén de

la temperatura

T( C) n, n,

460 0.7781 * 0.117 2.977 + 1.10
500 0.5355 + 0.170 3.212 t+ 0.59
540 0.4470 * 0.320 3.201 * 0.97

En la figura 6.50 se representa la fraceién molar de tolueno experi-
mental frente a los valores calculados a partir del modelo para las mismas

condiciones de operacion. Todos los puntos quedan dentro de una franja del
t 8 4.

En la figura 6.51 se efectia la misma representacidén para la fraccidn
molar de p-xileno. En este caso el error es mas elevado, quedando la mayo-

ria de los puntos en una zona de * 15%.

A continuacién se analizan los resultados obtenidos para cada uno de

los parametros mas significativos.
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- Constante cinética de alquilacidn 1511L

[.a energia de activacién obtenida (45.7 kJ/mol) es inferior a la
apuntada por otros autores. Concretamente Rao y col. (1991) obtuvieron un
valor de 79.83 kJ/mol en el mismo intervalo de temperaturas para la zeoli-
ta ZSM-5 sintetizada a partir de arroz. Wang y col. (1986) para la zeolita
Y obtuvieron un valor de 71.5 kJ/mol mientras gue Prasada Rao vy col.

{1989) obtuvieron una energia de 60.52 kJ/mol utilizando la zeolita HZSM-8.

- Constante cinética de isomerizacidn LKSLL

A las tres temperaturas de trabajo, la relacidn kl/kg obtenida fue
préxima a 9, en concordancia con los resultados de Young y col. (1982) que
observaron gue esta razon era siempre superior a 3, cuando utilizaban zeo-

lita ZSM-5 modificada.

La energia de activacién obtenida para k_ {=z 49 kJ/mol) esta compren-
dida entre las propuestas por Rac y col. (1991} para zeolita ZSM-5 sin mo-
dificar (28.3 kJ/mol) y Serranc (1990) para una zeolita HZSM-5 sobre la
gque se realizd una modificacidén mixta magnesio-silicia (69.2 kJ/mol}, lo
que parece indicar gque exlste una relacidon directa enlre el valor de la
energia de activacioén de la reaccién de isomerizacioén y el grado de modi-

ficacidén de la zeolita.

- btactores de efectividad n, ¥ ML

El factor de efectividad de la desproporcién de tolueno es inferior a
uno, como era de esperar por el mayor valor de la energia de activacidén de
los procesos quimicos frente a la de los procesos difusionales, que dismi-

nuye al crecer la temperatura,

Para el factor de efectividad de la reaccidn de desalquilacidén de p-
xileno, nq, se obtiene un efecto parecido pero en sentido contrario gue se

explica de igual modo, dado que el p-xileno es un producto de reaccién.
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6.8. ESTUDIO DE LA DESACTIVACICON DEL CATALIZADOR

Se realizaron veinticuatro experimentos cada uno con una duracién to-
tal de 6.5 h, variande la temperatura de reaccidn, el tiempo espacial y la
composicién del alimento (tablas 5.31 a 5.54) con objeto de determinar la
influencia de la deposicién de cogue sobre las propledades del catalizador

seleccionado.
6.8.1. Influencia sobre la conversidén de tolueno

En lag figuras 6.52, 6.53 y 6.54 se analiza la influencia de la de-
sactivacion sobre este parametro a diferentes tiempos espaciales, para
temperaturas de 460, 500 y 540 °C, respectivamente. Asimismo en la figuras
6.55, 6.56 y 6.57 se muestra el efecto de la desactivacion a diferentes
razones Tol/MeOH para las mismas temperaturas vy tiempos espaciales

proximos a 16 g.h/mol.

Fn todos los cases se observa que al aumentar el tiempo de operaclon

el catalizador va perdiendo actividad catalitica.
Hay que destacar dos hechos:

- A una temperatura dada, al aumentar el tiempo espacial se favorece

la desactivacién del catalizador.

- Un aumento de la razdén Tol/MeOH en el alimento conduce a una menor

desactivacion.

Estos resultados indican una relaclioén directa enlre el metanol, © un
producto intermedio procedente de su descomposicion, y la desactivacidan

del catalizador.
6.8.2. Influencia sobre la paraselectividad

En las figuras 6.58, 6.59 y 6.60 se representa la paraselectividad
frente al tiempo de reaccién con el tiempo espacial como parametro para
cada una de las temperaturas estudiadas, 460, 500 y 540 °C, respectivamen-
te. Del mismo modo, en las figuras 6.61, 6.62 y 6.63 se efectia la misma

representacion con la razén Tol/MeOH como parametro.
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Figura 6.53. Influencia de la desactivacion del catalizador sobre la con-
version de tolueno a 500 °C, para diferentes tiempos espacia-
les y una razén molar Tol/MeOH=2. ) 5.4 g.h/mol; A 10.8
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versién de tolueno a 540 °C, para diferentes tiempos espacia-
les y una razén molar Tol/MeOH=2. () 5.4 g.h/mol; A 10.8
g.h/mol; [116.2 g.h/mol; @ 21.6 g.h/mol y M 27.0 g.h/mol
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Figura 6.55. Influencia de la desactivacién del catalizador sobre la con-
versidén de tolueno a 460 °C, para diferentes razones molares
Tol/MeOH y un tiempo espacial de 16.2 g.h/mol. ! ) 1; A 2; [0 3
y @4
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Figura 6.56. Influencia de la desactivacidn del catalizador sobre la con-

version de tolueno a S00 °C, para diferentes razones molares
Tol/MeOH y un tiempo espacial de 16.2 g.h/mol. (3 1; A 2; ] 3
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Figura 6.57. Influencia de la desactivacidn del catalizador scbre la con-
version de tolueno a 540 °C, para diferentes razones molares
Tol/MeOH y un tiempo espacial de 16.2 g.h/mol.(f)l; FAN 2;[] 3
y @ 4



6. Discusldn de resultados 253

L
FOTY e

a0 -

60

0 -+ T
O i 2 3 4 5 s} /
t(h)

Figura 6.58. Influencia de la desactivacion del catallizador sobre la para-

selectividad a 460 °C, para diferentes tiempos espaciales y
una razén molar Tol/MeOH=2.() 5.4 g.h/mol; /\ 10.8 g.h/mol;
[116.2 g.h/mol; ® 21.6 g.h/mol vy A& 27.0 g.h/mol
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Figura 6.59. Influencia de la desactivacioén del catalizador sobre la para-
selectividad a 500 °C, para diferentes tiempos es-paciales y
una razoén molar Tol/MeOH=2. ()5.4 g.h/mol; A 10.8 g.h/mol;
i1e.2 g . h/mol; @ 21.6 g . h/mol vy A 270 g.h/mol
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Figura 6.60. I[nfluencia de la desactivacién del catalizador sobre la para-

selectividad a 540 °C, para diferentes tiempos es-paciales y
una razén molar Tol/MeOH=2. () 5.4 g.h/mol; A 10.8 g.h/mol;
L116.2 g.h/mol; ® 21.6 g.h/mol v A 27.0 g.h/mol
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Figura 6.61. Infiuencia de la desaclivacidn del catalizader sobre la para-
selectividad a 460 °C, para diferentes razones molares

Tol/MeOH y un tiempo espacial de 16.2 g.h/mol.{) 1; A 2;
] 3 y @4
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Se aprecian log siguientes efectos de la desactivacion sobre dicha

variable:

- Para razones molares Tol/MeOH = 2 aparecen maximos de paraselecti-
vidad que se desplazan hacia tiempos de operacién mayores a elevados tiem-
pos espaciales y bajas temperaturas. A tiempos espaciales bajos y conforme
aumenta la temperatura, debido a la gran velocidad de desactivacidn, se

observa un decrecimiento progresive de la paraselectividad.

— Para razones Tol/MeOH z 2 no existen maximos de paraselectividad,
lo que parece indicar una fuerte dependencia de este parametro con la com-

posicién del alimento.

- El1 maximo de paraselectividad coincide practicamente en todos los
casos con el tiempo de reaccidén en el que se produce una mayor caida de

conversion.

Para tratar de explicar estos resultados se realizaron Lres experi-
mentos adiciconales en las siguientes condiciones de operacién: Tol/MeOH
=2, W/FTD = 16.2 g.h/mol yv T = 300 °C, con tiempos totales de reaccidn de
1.%, 3.5 y 6.5 h., respectivamente. El segundo de estos valores, 3.5 h, co-
rresponde precisamente a uno de los maximos de paraselectividad observa-
dos. Una vez finalizado cada experimento, se realizdé un andlisis elemental
CHN del catalizador (apartado 9.5). En la tabla 6.29 ge muestra el conte-
nido en carbono v la relacidon H/C para cada catalizador, asi como la para-

selectividad obtenida al finalizar el experimento.

Tabla 6.29. Composicién del coque depositado sobre el catalizador

W | 6 vpemo) | razen motar we | 7,
1.5 ) 3.3 1i;g2 75.91
3.5 4.6 1.044 84. 46
6.5 5.3 0. 900 69. 41

Estos valores siguen la tendencia habitual observada en otros estu-
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dios de desactivacidon sobre zeolita ZSM-5, es decir, la razén H/C decrece
al aumentar la proporcién de C sobre el catalizador{Guisnet y Magnoux,
1989). Sin embargo, no proporcicnan informacidn que permita explicar tanto
el origen de los maximos de paraselectividad observados come la elevada

desactivacién que tiene lugar.
6.8.3. Otras observaciones

La existencia de un mwéximo de paraselectividad va acompafiade de una
alteracién de la selectividad hacia o-xileno, como se observd en el apar-
tado 6.1 de la discusidn de resultados, atribuible al cambio del mecanisma

de reaccién de alquilacién de tolueno.

Asimismo, se observé que conforme avanza la desactivacién del catali-
zador aumenta la proporcién de trimetilbenceno (TMB) en los productos y la
cantidad de metanol no convertido, hechos que se pueden Jjustificar del

mismo modo, por el cambio de mecanismo de reaccion.
6.8.4. Modelo de desactivacidn

Con objeto de completar el estudio cualitativo anterior se ha plan-

teado un modelo de desactivacion partiendeo de las siguientes hipdtesis:
- El agente responsable de la desactivacidn es el metanol.

- Para las reacciones de alquilacién de tolueno con metanol, despro-
porcion de toluenc y desalguilacién de p-xileno se considera una nica ac-
tividad (a]) que representa el incremento en la resistencia difusional
asociado a la deposicién de coque en el interior de la zeolita creciente
con el tiempo de operacidn. Esta hipdtesis se apoya en el similar tamafio
molecular de las reaccionantes implicados: tolueno y p-xileno (Csicsery,

1972}

~ Para la reaccidén de isomerizacién de p-xilenos se supone un valor
diferente de la actividad (az) que, no incluye efectos difusionales, dado

el caracter superficial de esta reaccion.

- Para la reaccién de descomposicién de metancl se considera también

una actividad diferente {aa) en la que se incluye el efecto difusional,
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dado que esta reaccion tiene lugar tanto en el interior como en el exte-

rior de la zeolita.

De acuerdo con esta hipoétesis, las velocidades de formaciéon de cada

producto son:

dX
«.R = _"__T— =T + 'n r - -n I
T diW/F_ ) 1 33 44
To
dXH
—RH" aoE 7 T (Tol/MeOH) (q + r )
To
dx
_ ___ P-x _ _ B
Rp—X* d(W/FT ) r,*y 0.5 T M T
a
de
RB= WAy T 0.5 nar,
To
dx X
- mo-—
R o x d0W/F_) g
dxHG
RHG: ETTJ@- = 0.5 (Tol/MeOH) r2+ 0.5 n4r4

con las siguientes ecuaciones para la velocidad de cada etapa, gque inclu-

yen las diferentes actividades mencionadas:

45700

rl(t) = 403 exp (_”gﬁ)TA‘} P, P, al(tJ [6.68]
rZ{tJ = 1346 exp (—~§g§%£1) p, 2 (t) [6.69])
r3(t) = 96.2 exp (‘“5%2%2;) préﬂ(t) [6.70]
rq(t] = 0.382 exp (-—lgégng Po_x al(t) [6.71]
rs(t) = 46.94 exp (——E§§$O~) Py ag(t) [6.72]

A su vez, dichas actividades varian en funcién del tiempo, de acuerdo

con Khang y Levenspiel (1973), del siguiente modo:

dal Ed] 3
“4p T ke exp (—A—iirTJ p,a(t) [6. 73]
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dap Ed2

- g~ Kk, exp (- - 5T ) P, az(t) l6.74]
da3 Ed3 4

——dmt—- = kda exp (‘TT"—) pH a3(t] {6.751

Estas ecuaciones diferenciales deben satisfacer las siguientes

condiciones limite:

W/F_ = 0; t=0 X=X=0; x=x=%x_ =0, a=a~=a-=1
To T M X B HG 1 2 3
En este modelo se ha supuesto que los factores de efectividad n3 Yy ny
se mantienen constantes para cada temperatura y lienen el mismo valor cal-

culado en el modelo cinético estudiade en el apartade anterior.

La aplicacion de un método de incrementos finitos permitié la
intepraciéon del sistemas de ecuaciones diferenciales en derivadas
parciales que constituye el modelo. A partir de los datos experimentales
obtenidos en los 24 experimentos realizados, en cada uno de los cuales se
tomaron muestras a siete tiempos de reaccién diferentes, y con ayuda del
algoritmo de Marquardt (1963), se obtuvieron log valeres mds adecuados de

las constantes que aparecen en le mismo.

En los primeros ajusles se observd claramente que las actividades 32
y @&, apenas variaban con el tiempo de operacidn y permanecian
practicamente iguales a 1. Esto permitié simplificar 1 modelo, mantenien-
do solamente una actividad (al). Finalmente, el ajuste condujo a la si-
guiente expresion para la velocidad de desactivacién gque, segin se indicéd
anteriormente, es aplicable indistintamente a las reacciones de

alguilacicon de tolueno con metanol, desproporcion y desalquilacidén de p-

xileno:
da
1 580 3 .
VIl 2.75 exp ( )—wfww) P, al(t) [6.76]
con una energia de activaciodn Ed1: 4822 Aﬁgf y un vwvalor del factor
1

. ial = 27 -
preexponencia kd1 2.75 SOh

Este valor resulta muy inferior al de 50.4 kJ/mol obtenido per Rao y

col. (1991) para una zeolita ZSM-5 no modificada.
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En la tabla 6.30 se muestra la evolucién de la actividad, al, con el
tiempo de reaccion para las distintas condiciones de operacién, calculada
con este modelo. Asimismo y a modo de ejemplo en la figura 6.64 se repre-~
senta la evolucidn de la actividad con el tiempo a diferentes tiempos es-
paciales y 500 °C, representandose en la figura 6.65 esta variacidén para

diferentes relaciones Tol/MeOH y la misma temeperatura.

Tabla 6.30. Valores de a a diferentes tiempos de operacién para cada una

de las condiciones de reaccidn.

W/F Tiempo
T("c) (g.h/;gl) Tol/MeOH| o p | 4 h| 2h| 3bh| 4h| 5h|6h
5.4 | 1.0 | 0.84 | 0.74 | 0.67 | 0.61 | 0.57 |o.53
10.8 | 1.0 | 0.89 | 0.81 | 0.75 | 0.70 | 0.65 |0.62
16. 2 2 1.0 | 0.93 { 0.86 | 0.81 | 0.76 | 0.72 |0.68
21.6 1.0 ! 0.95 | 0.90 | 0.85 | 0.81 | 0.77 l0.74
01 57 0 1.0 | 0.96 | 0.92 | 0.88 | 0.85 | 0.81 |o.78
18.6 1 1.0 | 0.87 | 0.78 | 0.72 | 0.66 | 0.62 |0.58
15.4 3 1.0 | 0.96 | 0.93 | 0.89 | 0.86 | 0.83 |0.80
15.0 4 1.0 | 0.97 | 0.95 | 0.92 | 0.90 | 0.87 0.85
5. 4 1.0 | 0.86 | 0.77 | 0.70 | 0.65 | 0.60 |0.56
10.8 1.0 1 0.92 | 0.85 | 0.79 | 0.75 | 0.70 |0.67
16.2 2 1.0 { 0.95 | 0.90 | 0.86 | 0.82 | 0.78 |0.75
21.6 1.0 | 0.96 | 0.93 | 0.90 | 0.87 | 0.83 |0.80
S00 5y 0 1.0 | 0.98 | 0.95 | 0.93 | 0.90 | 0.88 [D.86
18.6 1 1.0 | 0.90 | 0.83 | 0.77 | 0.72 | 0.68 |0.88
15. 4 3 1.0 | 0.98 | 0.96 | 0.94 | 0.92 | 0.90 |0.88
15.0 5 4 1.0 { 0.99 | 0.98 | 0.96 | 0.95 | 0.93 [0.92
I | SRS N S A
5.4 1.0 | 0.89 | 0.82 | 0.76 | 0.70 | 0.64 |0.60
10. 8 1.0 | 0.95 | 0.90 | 0.86 | 0.82 | 0.78 |0.72
16.2 | 2 1.0 | 0.97 | 0.94 | 0.92 | 0.89 | 0.86 |0.82
S0 1 51 1.0 | 0.98 | 0.97 | 0.95 | 0.94 | 0.92 |0.89
27.0 1.0 | 0.99 | 0.98 | 0.97 | 0.96 | 0.95 |0.93
18.6 1 1.0 | 0.94 | 0.88 | 0.83 | 0.79 | 0.77 |0.73
15.4 3 1.0 | 0.99 | 0.98 | 0.97 | 0.96 | 0.95 |0.93
15.0 4 1.0 | 0.99 | 0.99 | 0.99 | 0.98 | 0.97 |0.9
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De los datos de la tabla se deduce que la actividad del catallzador

disminuye principalmente en dos situaciones:
- Elevadas concentraciones de metanol.
- Reducidos valores de W/FT.
0

También se aprecia que la disminucién de actividad es casi lineal con

el tiempo para relaciones Tol/MeOH > 2

De los resultados del ajuste se desprende que el error medio obtenido
en la determinacién de la fraccién molar de tolueno para los ciento sesen-
ta y ocho experimentos considerados fue inferior al 10%. Para el resto de
los componentes {p—xileno y bencenc), el error fue mayor, principalmente a
elevados tiempos de operacién en los que la fraccion melar de los mismos

era muy reducida.

Es interesante destacar que sélo se ven afectadas de forma apreciable
las reacciones que se localizan en el interior del catalizador y en las
que intervienen moléculas voluminosas (tolueno, bencenc o p-xileno). Estos
resultados estan de acuerdo con los obtenidos por Hashimoto y col. (1988).
Estos autores mostraron que para la reaccién de alguilacidn de tolueno, la
desactivacidn del catalizador HZSM-5 tenia lugar principalmente en el in-
terior de Jos cristales. FEsta hecho podria explicar gue la reaccion de
isomerizacidén de xileno no modifique su actividad, en el intervalo de con-
diciones de operacion utilizado, tal y como predice el modelo de desacti-

vacidén aplicado.

Behrsing v col. (1989), proponen que la descomposicion de metanol a
hidrocarburos gaseosos sélo se ve afectada cuando la cantidad de coque de-
positado supera el 21 ¥. Esta hipdtesis se confirma con los resultados ob-
tenidos por Mclellan y col. (1986) y justifica que en este caso dicha rea-
ccién no esté influenciada por la desactivacion del catalizador en los ex-
perimentos realizados, segin los resultados obtenidos al ajustar los datos

experimentales al modelo propuesto.

Guisnet y Magnoux (1989) distinguen tres modos de desactivacidén de la

zeolita HZSM-5 en el craqueo de n-heptano:
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Figura 6.64. Evolucidén de la actividad del catalizador con el _iempo a

500 °C para una razén Tol/MeOH= 2 y diferentes tiempos espa-

ciales (H/FT ): 0 s.a g.n/mol; N 10.8 g h/mol; <> 16.2
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Figura 6.65. Evolucion de la actividad del catalizador con el tiempo a

500 °C para un tiempo espacial de 16.2 g.h/mol y diferentes
razones Tol/MeOH. []1; <>2; * 3y + 4
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Para contenidog bajos de coque:

~ Modo 1)}: La desactivacidén del catalizador se inicia por
moléculas de coque ocluidas en los canales de la zeolita, que limitan el
acceso a los centros activos situados en el interior de su estructura (fi-

gura 66a).

-~ Modo 2): Posteriormente, la desactivacidn progresa por la ac-
cién de moléculas de cogque de mayor tamafio que bloguean el accesoc a los
centros activos situados en la interseccidén de los canales internos de la

misma (figura 6.66 b).

Para contenidos elevados de coque:

- Modo 3) La desactivacidn del catalizador prosigue por blogueo
de la superficie externa del cristal de zeolita, taponando el acceso a los

poros de la misma (figura 6.66 c).

En este caso en el que el porcentaje de carbono depositado sobre el
catalizador superior al 4 %, las moléculas que se encuentran sobre la su-
perficie poseen, probablemente, una estructura pregrafitica (C/H< 1). Sex-
ton y col. (1988) observaron, por otra parte, que la formaciéon de coque en

el exterior de la superficie se producia solamente para contenidos al 8 %.

Con las ldeas apuntadas se puede describir el fenémeno de desactiva-
clén observado para la reaccioéon de alquilacién de tolueno y las reacciones

secundarias de la siguiente forma:

- Para tiempos de operacion bajos la desactivacion origina ligeros
cambios en la difusividad de todas las moléculas en el interior de la zeo-
lita lo que provoca una ligera disminucién de la conversidn observada (mo-

do 1).

- FEl1 aumento del tiempo de operaciédn conduce a la formacion de
moléculas de coque preferentemente en las proximidades de la superficie
externa del catalizador (por ser el metanol el responsable de su
formacidén}. En consecuencia, se produce un bloqueo de los canales gue se
dirigen hacia el interior de la =zeolita, lo que se traduce en una gran

cajda de la conversion (mode 2}; aunque el contenido de coque sobre el ca-
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Figura 6.66. Modos de desactivacidén: a} Por limitaciones difusionales, b)
Por bloqueo de los poros, c) Por deposicidén sobre la superfi-

cie externa
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talizador sea reducido. Estos resultados coinciden con los observados por

Hughes (1984).

- La elevada velocidad de desactivacidén observada en todos los cascs
provoca la formacién simultanea de pequefias cantidades de coque superfi-
cial, que contribuye a que la paraselectividad aumente ligeramente (modo
3}). La formacidén de estas moléculas de coque en la superficie es apenas
perceptible, como lo demuestra (tabla 6.29) el que para tlempos de

reaccidon elevados la razoén molar H/C no sea muche menor que 1.

-l.a veloclidad de desactivacldén de la superficie interna es mayor que
la de la superficie externa, lo que puede dar lugar a que para elevados
tiempos de reaccién, ambas velocidades sean similares. En esta situacién
el catalizador no se muestra paraselectivo en la reaccidn de algquilacidn
de tolueno con metanol, apareciendo en la distribucidon de producteos la
orientacién orto-para caracteristica de los catalizadores de Friedel y

Crafts.

Bibby y col. (1986]) representaron de cuatro modos diferentes las po-
sibles distribuciones de coque sobre la =zeolita ZSM-5. Definieron un
parametro K relacionado con otros dos, § {(fraccién de volumen interno de
la zeolita determinada por medidas de capacidad de adsorcidén) y C
{fraccion de volumen interno ocupado por el coque), para los gque se cum-—
plen que S + K C = volumen interno inicial. De forma que cuando K = 1, el
volumen libre de coque coincidiria con el medido por adsorcidn; K < 1, el
volumen libre de coque seria superior al medido por adsorcion, lo que in-
dicaria que parte del coque recubre la superficie externa del catalizador;
K > 1, el volumen de cogque seria inferior al medido por adsorcién, lo gue
indicaria que, o bien, el coque se dispondria aislando zonas del interior
de la zeolita, o bien, se depositaria sobre la superficie exterior tapo-
nando la interior, y; K = 0, el volumen libre coincidiria con el inicial
antes de producirse desactivacién, lo que indicaria que la deposicidén del

coque s60lo afectaria a la superficie externa del catalizador.

De acuerdoc con estos antecedentes los resultados alcanzados en el es-
tudio de la desactivacidén serian del tipo K > 1; correspondiente a desac-
tivaciones provocadas por pequefios contenidos de coque que originan una
fuerte reduccion de la capacidad de adsorcioén, situacién que puede visua-

lizarse graficamente como se muestra en la figura 6.67, en la que el co-
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que, representado en negrita, ocuparia una pequefia zona del catalizador,

bloqueando tode el espacio interior que rodea.

Lol o) o e

L) LD D

Figura 6.67. Esquema de desactivacién correspondiente a pequefios conteni
dos en coque que originan una fuerte reduccidn de la capaci-

dad de adsorcion



6. Discusién de resultados 267

6.9. REGENERACION DEL CATALIZADOR BASE

Con objeto de comprobar la regenerabilidad del catalizador de zeolita
seleccionado se realizaron dos experimentos utilizando en el primer caso
catalizador fresco y en el segundo catalizador regenerado por oxidacién a
550 °C con aire tras su uso en reaccién (tablas 5.47a y 5.55) . Los

parametros de reaccién obtenidos con ambos se muestran a continuacidn:

c (%) Sx (%) Ps (%) Rx (%)
Catalizador fresco 19.73 90.01 91.53 18.58
Catalizador regenerado 19.77 92.91 95.12 19.12

Puede apreciarse que la eliminacidn del coque por combustién permite

recuperar practicamente las propiedades del catalizador de partida.




7. CONCLUSIONES




7. CONCLUSIOKRES L ) 269

7. CONCLUSIONES

De los resultados obtenidos en la presente investigacidén sobre la

alquilacién de tolueno con metanol catalizada por zeolitas ZSM-5 modifica-

das se deducen las siguientes conclusiones:

1.

1.

1.

Experimentos previos:

Se ha determinade la influencia de la temperatura, del tiempo
espacial, composicién del alimento y tiempo de operacidn, com-
probandose el efecto favorable del tiempo espacial sobre la pa-
raselectividad, la elevada velocidad de desactivacidén del cata-
lizador y las reacciones secundarias que acompafian a la reacciodn
principal, que se favorecen asimismo al aumentar la temperatura

y el tiempo espacial.

Diseiio del catalizador base:

Al incrementarse el contenido de aluminic se favorecen las rea-
cclones secundarias, ne afectando de manera apreciable a la con-
version de tolueno, lo que pone de manifiesto el efecto de la

resistencia a la difusién sobre la velocidad del proceso.

Las propiedades cataliticas de la zeolita Z5M-5 no se ven afec-
tados por la concentracién de la disolucién acida de intercambio
nt por grados de intercambio superiores al 80%, lo que confirma

el control difusional indicado en el punto anterior.

l.La etapa de calcinacidn influye muy positivamente sobre la acti-
vaclon del catalizador. las condicicnes de calecinacidon influyen
directamente sobre la fuerza acida del catalizador (lo que con-
duce a un maxime de conversidn para una temperatura de calcina-
clion de 600 °C) y sobre el blogueo de los poros del catalizador
{(que origina un aumento de la paraselectividad del catalizador

conforme aumenta la temperatura y el tiempo de calcinacidn).
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3. Aglomeracidn del catalizador:

1.

Conforme aumenta el porcentaje de aglomerante en el catalizador,
se incrementa la paraselectividad del catalizador, por efecto
combinado de la desactivacidén de los centros Acidos superficia-
les y del bloqueo de los poros, manteniendose practicamente

constantes el resto de los parametros de reaccidn.

La presencia del aglomerante favorece la velocidad de desacti-

vacidn del catalizador.

4. Diseno del catalizador modificado:

4.

1.

Los diferentes agentes modificadores actuan desactivande los
centros acidos superficiales y/o aumentando la resistencia difu-
sional, lo que provoca una disminucién de la conversién y un au-
mento de la paraselectividad conforme crece su proporcion en el

catalizador.

lLLos me jores resultados se alcanzan utilizando magnesioc como
agente modificador ya que permite alcanzar paraselectividades
mas elevadas para valores aceptables del rendimiento en xilenos.
Asimismo, es el tnico agente modificador que permite alcanzar
paraselectividades del 100%, por extrapcolacion para rendimiento
en p-xileno cero. A esto contribuye el efecto combinado de depo-
sicidon sobre los centros acidos superficiales y de intercambio
idnico que daba lugar a una brusca reduccién de la acidez del

catalizador.

La proporcidén de magnesio en el catalizador se ha optimado me-
diante dos disefios factoriales. tomando come funcidén objetivo el
rendimiento en p-xileno, con la condicidén adicional de que la
paraselectividad fuera superior al 90% deduciéndose como propor-

cion de magnesio mas adecuada 1.09 %.

5. Estudio cinético:

5.

1

La cinética de la reaccidén de alquilacion de tolueno con metanol

sobre zeolita ZSM-5 sin modificar se describe adecuadamente con
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un modelo potencial de orden uno respecto al tolueno y metancl,
considerando como reacciones secundarias ladescomposicién de me-
tanol a hidrocarburos gaseosos (orden dos respecto a la presidn
parcial de metanol)}, la desproporcién de tolueno {orden unc res-
pecto a la presién parcial de tolueno) y la desalquilacién de
xilenos (orden uno respecto a la presién parcial conjunta de los

tres isomeros del xilene).

La de alquilacidén de tolueno con metanol sobre el catalizador

seleccionado modificado con magnesio, se ha interpretado median-

te el siguiente esquema de reacciones:

- Alquilacién de tolueno con metanol:

T + M—————= p-X + A

- Descomposicién de metanol a hidrocarburos gaseosos:

2 M ——m G +2A

- Desproporcion de tolueno a benceno y xilenos:

2 Ta/—/]—B + p-X

- Desalquilacién de p-xileno:

p-X ————— T + 1/2 HG

~ Isomerizacidn de xilenos:

p-X m———— m-X ——— T o-X

Las cuatro primeras reacclones se producen en el interior de la
de la zecolita ZSM-5, estando afectadas las reacciones de despro-
porcion y desalquilacidén por la difusién interna, mientras que
la reaccién de isomerizacion se desarrolla tUnicamente sobre los
centros dcldos situados en la superficie externa de los crista-

les de zeolita.
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Los resultados obtenidos con el catalizador definitivo se ajus-
tan satisfactoriamente a un modelo cinético que incluye la re-
sistencia a la difusion interna y que permite reproducir los re-

sultados experimentales con un error medio del 12%.

6. Estudio de la desactivacidén del catalizador:

6.1.

A medida que aumenta la cantidad de metanol en el alimento y se
reduce el tiempo espacial, aumenta la pérdida de actividad del
catalizador seleccionado. La paraselectividad presenta valores

maximos cuando la razon molar Tol/MeOH = 2

El estudio de la desactivacién del catalizador combinando el mo-—
delo cinético propuesto y teniendo en cuentaun mecanismo de de-
sactivacidén en paralelo, en el que el metanol es el precursor
del coque. El modelo predice una mayor velocidad de
desactlvacion para las reacciones que tiene lugar en el interior
de la estructura, como consecuencia de la accion bloqueante de

moléculas de coque situadas en las cavidades de la zeolita.
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8. RECOMENDACIONES

Como consecuencia de la presente investigacidn se recomienda:

Completar el estudio de la modificacién del catalizador utilizando
diferentes compuestos precursores de coque de tamafio superior al

diametro de los canales de la zeclita.

Estudiar de la influencla de los diferentes agentes modificadores
del catalizador base aglomerado sobre la difusividad efectiva de
los diferentes compuestos implicados en la reaccidn de alquilacidn

de toluenc con metanol.

Bisqueda de alguna base organica que permita, por su tamafio, valo-
rar unicamente la acidez de la superficie externa de la zeolita y
determinar su distribucidén de fuerza aclida para relacionalarlas

con la reaccidn de isomerizacidn superficial de p-xileno.

Estudiar la influencia de la presencia de hidrdgeno en el alimento
sobre la distribucién de productos y sobre la velocidad de desac-

tivacion.

Ampliar el estudio cinético utilizando datos de reaccién a tempe-
raturas bajas con objeto de reducir o eliminar el efecto difusio-

nal sobre los parametros cinéticos.

Estudiar la cinética de desactivacién del catalizador utilizando
técnicas termogravimétricas y analiticas que permitan determinar

la composicién del coque depositado.
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9.1. TERMODINAMICA DE LA REACCION DE ALQUILACION DE TOLUENO CON METANOL Y
DE OTRAS REACCIONES SECUNDARIAS

l.a estimacién de las constantes de equilibrio de las reacciones de
alquilacién de toluenc con metanol y de las reacciones secundarias gque

noermalmente la acompafian:

Benceno + Xileno p—Xileno
p

K KTHB

P K
K PM + MeOH a———2 TMB
m

Tolueno + MeOH s———®n~Xileno l K
A J ET
KHU + CH = CH =—==FEtTol
K K 2 2

o-Xileno

DMe

CH =CH_ + HO
2 2 2

permite determinar la composicién correspondiente a las condiciones de

equilibrio a diferentes temperaturas.

Asimismo, a partir de las entalpias de formacidén y de los calores es-—
pecificos a presion constante, puede evaluarse la variacién entalpica de

cada una de las reacciones en funcién de la temperatura.

Para efectuar este analisis termodinamico es necesario utilizar las

siguientes ecuaciones:

- Relaclidn entre la constante de equilibrioc, K y la variacién de

, . , . . 0
energia libre estandar de una reaccién, AGR:

AGE(T) =-RTInK [9.1)
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- Relacién entre la variacién de energia libre estandar de reaccion a
; . . 0
298 K, AGﬁ, y las correspondientes a la formacién de reaccionantes, AGr, y

productos, AGO, a la misma temperatura:
p

AG2(298) = AG:(298] - AG2{298) [9.2]

-~ Relacién entre las variaciones de energia libre estandar a 298 K y

a otra temperatura T (K):

T
AG°(T) = v AH® (298] - Zv AH® (298} -~ (zav C - ZAv C ) dT ] -
p Fp r Fr 298 p Pp r Pr

Y
T

- T| v 4S° (298) - Zv AS® (298) -
p Fp r Fr 298

(SAv C_ - Ztw C )dT] (9.3
p Pp r Pr

donde v y v representan los coeficientes estequiométricos de reaccionan-
r P

tes y productos, respectivamente.

~ Relacién entre las variaciones de entalpia estandar de reaccion,
o . : s . o]
AHR, a 298 K, v las correspondientes de formacién de reaccionantes, AH, vy
r

productos, AHO, a la misma temperatura:
p

AH((298) = Tv AH(298) - Tv, 8H](298) [9.4]

~ Ley de Kirchoff para determinar la variacién entalpica estandar de

una reaccién a una lLemperatura T y presién constante:

T
AH°(T) = AH°(298) + (zv C_ - Zv C_} dT [2.5]
R R 298 r Pp r Pr

donde CP representa el calor especifico a presidon constante, funcidn de la
temperatura y los subindices p y r, productos y reaccionantes, resgpectiva-

mente.

En la tabla 9.1 se reflejan los valores de AG;(ZQS) y AH;(298) de to-
das las especies presentes en los productos de reaccién (Hoerl, 1984), asi
come los cerrespondientes coeficientes C , C , C y C de la ecuacién

Pa Ph Pc Pd
pelindémica que representa la variacién de la capacidad calorifica a

presion constante con la temperatura (Sherwood y col, 1981):

C(J/molK)=C +C T+C T°+C T [9.6])
P Fa Pb Pc Pad
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donde la temperatura T se expresa en Kelvin.
Reaccidon de alquilacion de tolueno con metanol

Calculadas la variacidn entdlpica y las constantes de equilibrio de
la reaccidén de alquilacién de tolueno con metanol en el intervalo de tem-
peratura estudiado (100-550 °C), se ha deducido que se trata de una reac-
cidn exotérmica (AHR> 67 kJ/mol) e irreversible (K, Km, KO> 104, tabla

p
9.2}).

Isomerizacion de xilenos

Para el calculo del equilibrio termodinamico de Jla reaccidén de
isoHerizacion de xilenos, nos basaremos en log datos termedinamicos de la

reaccion principal de alguilacidn de tolueno con metanol:

f.a composicidn de equilibrio sera para cada temperatura:

K
p-xileno = -2 % 100 {9.7]
K +K +K
ol m 0
K
m-xileno = ——- " % 100 [9.8]
K +K + K
p m o
K
o-xileno = - 2% 100 [G.9]

En 1a tabla 9.2 se muestra la composicién de equilibrio a diferentes

temperaturas.

278
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TABLA 9.1
Propiedades termodinamicas de todos los compuestos, en forma gaseosa,

habitualmente presentes en el producto de reaccidn

C (J/mol K)
Compuesto AH; AG? P2 c o

(kJ/mol)  (kJ/mol) Cea Copl0  Cpxl0 €O
Metano - 17.88 - 50.86 19.27 5.22 1.20 -11.33
Etileno 12. 49 68.22 3.81 15.67 - 8.35 17. 56
Etano ~ 20.23 - 32.17 5.41 17.82 - 6.94 8. 72
Propileno 4.87 62. 69 3.71  23.47  -11.61 22.06
Propano - 24.82 - 23.52 - 4.23  30.65  -15.88 32.17
D-éter - 413.06 -109. 19 17.03  17.92 - 5.05 - 1.92
N-butano - 54.26 33.93 9.33  33.16  -11.09 - 2.82
Metanol ~201. 45 ~161. 81 21.16 7.10 2.59  -28.54
Benceno 83. 04 120.84  -33.94  47.47  -30.19 71.36
Tolueno 50. 07 122.46  -24.37  51.29  -27.67 49.15
E-benc 29.83 130.76  -43.13  70.77  -48.14  130.18
P-xileno 17. 97 121.30  -25.11  60.46  -33.76 68. 26
M-xileno 17.26 119.01  -29.19  63.02  ~37.50 84. 85
0-xileno 19.02 122.25  -15.86  59.67  -34.46 75. 34
P-Etol’ - 1.32 128.24  -16.46  70.01  -41.23 93. 35
™R * - 13.21 119.28 - 4.67 62.43  -32.65 63.81
Agua -242.17 -228.92 32.27 0.19 1.06 - 3.60

“Dimetiléter; *% Etilbenceno: + P-etiltolueno: ++ 1,2.4 Trimetilbencena
Tabla 9.2

Constantes termodinamicas K, K, K y composicién (%) de los isémeros
P m o

del xileno en el equilibrio termodinamico a diferentes temperaturas

i T ("C} Kp p—Xileno Km m-Xileno K0 o-Xileno
100 2.44 10°  23.83 5.93 10° S7.91 1.87 10°  18.26
200 1.88 107 23.92 4.37 10° 55.60 1.61 10'  20.48
300 8.20 10° 23.64 1.87 10° 53.93 7.78 10°  22.43
400 9.27 10 23.28 2.10 10° 52.74 9.55 10"  23.98
450 3.93 10 23.14 8.86 10° 52.18 4.19 10" 24.68
500 1.86 10 22.93 4.20 10 5t.79 2.05 10" 25.28
550 9.69 10° 22.81 2.18 10* 51.30 1.10 10° 28.89
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9.2. METODO DE ANALISIS.

El analisis de los productos gaseosos y liguidos de la reacciéon de
alquilacién de tolueno con metanol, se ha realizado por cromatografia de
gases en un equipo Hewlett- Packard 3700A, utilizando diferentes columnas

y condiciones de analisis.
9.2.1. Analisis de la fase gaseosa

Los diferentes hidrocarburos y compuestos oxigenados identificados en
el gas efluente del condensador son: metano, etano, propano, propileno,
dimetiléter y varios gases correspondientes a la fraccién Ca' Las condi-

ciones de analisis seleccionadas son las siguientes:

- Columna de acero inoxidable de 3 m de longitud y 1/8'° de diametro

nominal. Fase activa: Porapak Q. 807100 mallas ASTM.

- Caudal de gas portador (Nz): 16 Nem™/min.
- Tipo de detector: ionizacién de 1lama (FID).
- Temperatura del portal de inyeccién: 200°C.
- Temperatura del detector: 250°C.
- Programacién de temperatura:

Temperatura inicial: SDOC.

Tiempo inicial: 4 min.

Velocidad de calefaccién: 8°C/min.

Tiempo final: 4 min.

La identificacidén de los diferentes picos que aparecen en el cromato-
grama, se ha realizado a partir de los tiempos de retencidn de las sustan-
cias puras. los porcentajes en area proporcionadas por un integrador, se
han convertido en porcentajes en pesc utilizando los factores de respuesta
gue se recogen en la tabla 9.3 (Gasco, 1970). En el caso del dimetiléter

se ha supuesto un factor de resgpuesta igual a la unidad.

En la figura 9.1. se presenta a modo de ejemplo, un cromatograma

tipico correspondiente al analisis de la fase gaseosa.
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Metano

Proptleno
Propano

Dimetiléter

Fracclén C1

Ettleno

Figura 9.1. Cromatograma correspondiente al anilisis de la fase gaseosa

TABLA 9.3.

FACTORES DE RESPUESTA CROMATOGRAFICOS REFERIDOS AL BENCENO.

COMPUESTCQ fi
Etanc 1.230
Etileno 1.150
Propano 1.075

j Propileno 1.125
‘ Butanos 1.112
Butenos 1.075
Benceno 1. 000
Etilbenceno 1.016
Tolueno 1.008
Xileno 1.018
Aromaticos C9 1.075
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9.2.2. Analisis de la fase liquida.

En la fase liquida efluente de la reaccién se han identificade los si-
guientes compuestos: agua, metanol, benceno, tolueno, etilbenceno, p-
xileno, m-xileno, o-xileno y tres isdmeros del etiltolueno y del trimetil-
benceno , ademas de trazas de gases disueltos. Los condiciones del

analisis han sido:

- Celumna de acero inoxidable de 3 m de longitud y 1/8°’ de diametro
nominal. Fase activa: 5% SP-1200, 5% Bentona-34 sobre Supelcopart
100120 mallas ASTHM.

-~ Caudal de gas portador (NZ): 16 Nem’/min.

- Tipo de detector: ionizacidn de llama.

- Temperatura del portal de inyecciodn: 200°C.

- Temperatura del detector: ZSOOC.

- Temperatura del horno (analisis isotermo): 1100C.

Del mismo modo que en el casc del anadlisis de las especies gaseo-
sas, los diferentes picos del c¢romatograma se han identificado a partir

de los tiempos de retencidén de las sustancias puras.

Especial importancia en este apartado tuvo la elecciéon del tipo de
relleno de la columna, dada la dificultad de conseguir la separacidén de
los tres isdmeros del xileno por la proximidad de sus temperaturas de ebu-

1licién.

l.a composicion habitual de los productos ligquidos de reaccidn provo-
caba que se separasen en dos fases: una acuosa y otra organica. Al ser
pequefia la cantidad de producto de reaccién obtenida, no era factible se-
pararlas de modo que se pudiera efectuar un balance de materia fiable. Por
esta razoén se tratd de localizar un compuesto que afiadido al producto die-
se lugar a una fase uUnica, permitiendo asi un analisis conjunto de todos
los productos. Este compuesto debia de cumplir los siguientes requisitos

(Willet, 1987):

- Poseer propiedades fisicas similares al producto de reaccién, (por

ejemplo, andloga presion de vapor).

- No interferir en el analisis cromatografico con los restantes com-



9. APENDICE _ 283

ponentes de la mezcla, de forma que no exista solapamiento entre

los picos correspondientes.

Entre los diferentes productes orginicos estudiados (alccheles: iso-
propilico, n-propilico, etilico, n-butilice y alilico; acetona; dietanola-
mina; diacetonalcohol y n-butilamina) se selecciondé el alcohel n-propilico
por cumplir en mayor grado los requisitos citados, utilizandose, ademas,

como patrén internc para el analisis cromatografico.

Fosteriormente se realizaron las correspondientes curvas de calibradoe
cromatografico. Los puntos se ajustaron satisfactoriamente a lineas rectas

de ecuacidn: v.= Al + Baxf

En la tabla 9.4 se muestran los valores de las constantes Ai Y Bt pa-
ra todos los hidrocarburos liquidos componentes del efluente de reaccién,
deducidas del ajuste por minimos cuadrados. lLa semejanza de propiedades de
los isdmeros del xileno permite el ajuste de los puntos de calibrado de

todos ellos a una recta unica.

En la figura 9.2 se presenta a modo de ejemplo, un cromatograma
tipico correspondiente al analisis de la fase liquida de los productos de

reaccioén.

TABLA 9.4
CONSTANTES Ai Y Bi DE LAS RECTAS DE CALIBRADO CROMATOGRAFICO, UTILIZANDO
N-PROPANOL COMO PATRON INTERNO.

COMPUESTO Ai B,l

Metanol 3.768E-4 2.163
Benceno 4. 109E-3 0.557
Toluenc —2.7199E-3 0.573
Xilenos 1.507E-2 0.565
Etilbencenos -3.450E-4 0.731
Ftiltoluenos -1.922E-3 0.730
Trimetilbencenos -8. 442E-5 0. 668
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| - Etileno

xiufPL““°l

~ n- ropanol

Benceno

) Tolueno

Etilbenceno

______ R ————— p-Xileno

m-X1leno

o-Xileno

Etiltoluenos

Trimetiibencenos

Figura 9.2. Cromatograma correspondiente al andlisis de la fase liquida

de los productos de reaccion.
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9.3. CALCULO DE UN EXPERIMENTO COMFLETO

9.3.1. Experimento de alquilacion de toluenc con metanol

El producto efluente de la reaccién de alquilacion de tolueno con me-
tanol esta constituido por una mezcla de hidrocaburos liquidos y gaseosos
a temperatura ambiente. Ademds se origina cierta cantidad de coque que
queda depositado sobre el catalizador, provocando un oscurecimiento del

mismo.

[.a regeneracion del catalizador inicial se consigue eliminando el co-
gque por calcinacién a temperatura elevada (entre 500 y 600 °C) en
atmésfera de aire. Sin embarge, no ha sido posible delerminar la
proporcién de coque depositado por diferencia de pesada antes y después de
la regeneracion, ya que la cantidad de agua retenida por la zeolita ZSM-5
es netamente superior a la de coque depcsitado, y durante la calefaccidn,
su desorcién enmascara la medida. Por ello, el calculo de los resultados
de los experimentos de alquilacién de tolueno con metanol se han llevado a

cabo sin tener en cuenta el cogue formado.

Si denominames A, L, G y W a los caudales masicos de las corrientes
tolueno mas metanol alimento, productos liquidos, productos gaseosos
{exentos de nitrégeno) y agua producto, respectivamente, los balances de

materia permiten establecer las siguientes ecuaciones:

Balance de materia total:

A=1L1L+ G [9.10]
Balance de carbono:
CA=CH(L~-W)+CG [9.11]
1 2 3
Balance de oxigeno:
_ _ 16
01A = 02(L W) + OaG + W 7 (9.12]

siendo C1‘ C2, C?, 01, O2 y 03 las fracciones masicas obtenidas a partir
de los resultados analiticos de carbono y oxigeno en el alimento, en los

productos liquidos organicos y en los productos gaseosos, respectivamente.

[La resolucidn del sistema de ecuaciones planteadas permite conocer
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los caudales masicos A, G y W.

A continuacidén, y a modo de ejemplo, se detallan los calculos corres-
pondientes al experimento CB-SIAL58 cuyos resultadeos se encuentran en la

tabla 5.7. realizado en las siguientes condiciones:

- Tipo de catalizador: zeclita ZSM-5.
- Composicidén del catalizador:
ZSM-5: 100%
Relacidn SiOZ/A1203: 58
Montmorillonita sédica: O%.
- Masa del catalizador: 0.1940 g.
~ Condiciones de calcinaciédn: 540°C, 14 horas.
- Caudal masico de alimento: 3.880 g/h.
- Razdén molar tolueno/ metanol: 2.
-~ Fracecién molar de tolueno en el alimento: 0.867.
- Temperatura de reaccion: T=450°C.
~ Tiempo espacial: 5.4 g.h/mol.
En el transcursc del experimento se midieron las siguientes varia-

bles:

- Temperatura ambiente: T = 22°C.
719 mmHg.
0.0321 1/h.

i

- Presidn atmosférica: T

[t}

- Caudal voluméetrico: Q
g

- Caudal masico de liquidos: Ml = 3,.7707 g/h

Fn las tablas 9.5 y 9.6 se presentan las composiciones de las fases
gaseosa y liquidas efluentes, obtenidas a partir de los analisis cromato-
graficos realizados siguiendo el procedimiento que se detalla en el apar-
tado 9.2. del Apéndlice. A partir de la composicidén de la fase gaseosa se

determina su peso molecular medio:

M=231.4

Conocido éste, el caudal volumétrico y las condiciones ambientales de
presién y temperatura, se calcula el caudal masico de gases. A partir de
las composiciocnes de ambas fases y mediante las ecuaciones [9.10] y [9.11]
se determinan asimism, sus caudales masicos, asi como el caudal de agua

producto.
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TABLA 9.5
ANALISIS CROMATOGRAFICO DE LA FASE PRODUCTO GAS.

COMPUESTO % MOLES
Metano 14. 45
Etileno 49 99
Etano 4.49
Propileno 9.01
Propano 19.77
Dimetiléter 0.56
Butano 1.74

TABLA 9.6

ANALISIS CROMATOGRAFICO DE LA FASE LIQUIDA.

COMPUESTO % MOLES
Etileno 3.04
Propileno 0.00
Metanol 0.00
Benceno 1.14
Tolueno 73.61
Etilbenceno 0.15
P-xileno 9.79
M-xileno 7.03
(0-xileno 2.32
Etilbenceno 2.09
Trimetilbenceno 0.84

3.81190 g/h
0.0685 g/h

I

)

0.3231 g/h

De la comparacion entre estos caudales masicos calculados y las medi-

das experimentales se obtienen los siguienles errores relativos:

- Fase liquida:

{I. - Ml]/L * 100 = 1.10% [9.13]
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- Fase gaseosa:

- Total:

Por ultimo,

APENDICE

(G - Mg)/G * 100 = 43.21%

[ A - (M] - M )]/ A * 100 = 1.81%
g

a partir de los resultados anteriores se

288

[9.14]

[9.15]

calculan los

porcentajes molares de cada una de las especies en el producto final de

reaccién, que se indican en la tabla 9.7 para el experimento considerado.

TABLA 9.7

ANALISIS CROMATOGRAFICO GLOBAL DEL PRODUCTO DE REACCION.

COMPUESTO % MOLES
Metano 0.55
Etileno 3.87
Etano 0.17
Propileno 0.33
Propano 0.75
Dimetiléter 0.02
Fraccién C4 0.07
Metanol 0.00
Benceno G.74
Tolueno 47.82
Etilbencenc 0.10
P-xileno 6. 36
M-xileno 4.57
O-xileno 1.51
Ftiltolueno b 36
Trimetilbenceno 0.55
Agua 31.23




9. APENDICE o 289

9.4. METODO DE MEDIDA DE LA FUERZA ACIDA Y DE LA DISTRIBUCION DE FUERZA
ACIDA MEDIANTE EL METODO DE VALORACION CON BUTILAMINA

Este método ha sido elegido para realizar la medida de acidez de los
catalizadores estudiados en la presente investigacién, debido a la senci-

llez del eguipo necesaric para llevarle a cabo.

Para la determinacién de la acidez del catalizador de zeolita median-
te el método potenciométrico es necesario considerar diferentes contribu-

ciones al potencial de electrodo global (Cid y Pecci, 1985):
a) El potencial del electrodo de referencia.

b) La diferencia de potencial entre la solucién acuosa de KCl sobre
la que se =sitia el electrodo de referencia y la suspensidén situada fuera

del mismo, si aquél se encuentra separado del electrodo de vidrio.

¢) La diferencia de potencial a ambos lados de la membrana de vidrio
que separa la suspensién y la solucidén amortiguadora del interior del

electrodo, Ag-AgCl.

d) La diferencia de potencial dentro del electrodo, en la interfase

Ag-AgCl.

l.as diferencias de potencial debidas a a) y d) no cambian durante la
experimentacién y la b), si existe, no se modifica tampoco de forma apre-
ciable. Por tanto, el potencial de electrodo queda determinado fundamen-
talmente por la composicidén de la suspensiéon del catalizador en el disol-

vente apolar.

Como disoclvente se seleccicndé el acetonitrilo, compuesto de
caracteristicas anfipréticas, es decir, que puede presentar propiedades

tanto acidas como basicas, conforme al equilibric de autoprotolisis:

K

ac

2CH3CN ;EZ:Z:2=1=‘CH?CNH+ + CHECN_ K =10

ac

-33

[.La constante de autoprotdlisis del acetonitrilo es mucho menor que la
del agua (K = quA), por lo que cubre un rango de acidez-basicidad mucho

mayor, lo que se traduce en un intervalo también mas amplio de potencial
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de electrodo, que se extiende desde -600 mV hasta +1000 mV, siendo el va-

lor del potencial del acetonitrilo puro de -140 * 5 mV (Einseman, 1971).

Los acidos que se ionizan completamente en agua también se comportan
del mismo mede en acetonitrilo, pero el pequefic valor de su constante die-

léctrica impide la formacién de pares de iones totalmente disociades.

Cuando se afiade un &cido al acetonitrilo puro, se alcanza un equili-
brio que puede representarse de la forma:
K K

1 2
HA + CHCN ;—-:__—-czich*H.A‘ 4-—--—---»__‘—"’CH3CNH+ + A

Durante la valoracién con n-butilamina, este equilibrio se desplaza
hacia la izquierda. Si consideramos que la acidez la aporta un sélido, du-
rante la valoracidn la base se adsorberia sobre la superficie acida del
mismo. Cuando se alcanza el potencial correspondiente al acetonitrile puro

puede considerarse finalizada 1a valoracidn.

En la grafica de valoracién se representa el valor del potencial de
electrodo, E (mV), frente a la cantidad de n-butilamina afladida, N{meg/g
catalizador). Ep una curva de valoracidn tipica, figura 9.3.a, pueden dis-
tinguirse tres zonas. Una parte inicial plana, A, que corresponde a la va-
loracién de los centros Acldos mas fuertes y que finaliza con un brusco
descenso del potencial. Una segunda zona, B, de pendiente mids suave y de-
creciente, debida a los centros acidos mas débiles, y finalmente una ter-
cera zona, C, en forma de recta ligeramente decreciente, gque expresa
unicamente la disminucion del potencial debida a la concentracidén crecien-

te de n-butilamina.

El potencial de electrodo se relaciona directamente con la fuerza de
los centros acidos presentes en el catalizador, de modo que valores eleva-
dos del misme representan mayor fuerza Acida, mientras que potenciales me-
nores o proximos a -140 mV denotan una fuerza menor. Los valores represen-
tados en el eje de ordenadas se consideran proporcionales a las cantidades

de n-butilamina consumidas en cada zona.

A partir de estos valores, y segin el método seguido por Chessick y
Zettlemoyer, 1958, puede obtenerse la distribucién de fuerza acida por di-

ferenciacién de 1a curva de valoracién, que permite construir la curva de
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E (mV)

N(meq/g)

a) Valoracion de fuerza acida

(meq/g.mV)

dN
dE

E (mV)

b) Distribucidén de fuerza acida

Figura 9.3. Graficas de valoracidén y distribucién de fuerza acida
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distribucién de centros acidos (-dN/dE) frente al potencial de electrodo
(E). Esta curva suele presentar, una distribucidén binodal, en catalizado-
res con dos tipos de centros acidos de diferente fuerza (como los tipo
Rrénsted y lLewis), correspondiendo cada nodo a uno de ellos (Cid vy

col, 1986), como se muestra en la figura 9.3.b.

9.4.1. Calculo de un experimento de medida de acidez

En la valoraciéon de la acidez del catalizador utilizado en el experi-
mento CB-STALS8 se dispusieron 0.1 g del mismo en S0 ml de acetonitrilo,
obteniéndose los resultados gque se indican en la tabla 9.8. A partir de

ellos se calcularon:

a) Los meq de n-butilamina afiadidos por g de catalizador:

N=V*N/,0.1 [9.16]
Donde:
V: volumen afladidoc de disolucién de n-butilamina afadido, pl.

N': normalidad de la disolucién de n-butilamina

b) La inversa de la pendiente en cada punto de la curva, -dN/dE, cal-

culada utilizando el método de los esplines cGbicos (Riggs, 1988).

En la tabla 9.9 se resumen los valores anteriores para el experimento

citado.

A partir de los mismos, en las figuras 9.4 y 9.5, se han representado
las curvas de valoracidn, E frente a N, y la distribucién de fuerza &cida,

-dN/dE frente al potencial, E.
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TABLA 9.8

RESULTADOS EXPERIMENTALES DE VALORACION

VOLUMEN ANADIDO (ul)

POTENCIAL (mV)

100
200
250
300
350
400
450
500
550
600

500
509
485
415
83
26

-112
-131
-146
-153

TABLA 9.9

RESULTADOS EXPERIMENTALES

N (meq) E (mV) -dN/dE (meq/mV)
0. 00 500 4.00 10°°
0.10 509 2.00 107°
0.20 485 6.09 10°°
0.25 415 4.84 107"
0. 30 83 6.42 10 °
0.34 26 9.51 107"
0. 39 - 52 4.83 107"
0.44 ~112 2.27 103
0.49 ~131 3.25 107°
0.54 ~146 3.29 107°
0.59 -153 7.03 107°
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Figura 9.4. Curva de valoracién de acidez del catalizador
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Figura 9.5, Curva de distribucion de fuerza acida
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9.5. CARACTERIZACION DE CATALIZADORES
9.5.1. Relacién molar 5102/A1203 y contenido en magnesio

El contenido en silicio de las diferentes zeolitas Z2S5M-5 utilizadas
se determiné por gravimetria ( Morales, 1988) mientras que la cantidad de
aluminio existente en las mismas, asi como la proporcidn de magnesio de la
montmorillonita soédica empleada como aglomerante y de los catalizadores
preparados por modificacién por acetato magnésico se efectud por espectro-
fotometria de absorcién atémica, utilizando un equipo ThermocJarrel Ash,

modelo Smith-Hieftje II, en las siguientes condiciones:
Aluminio:
- Intensidad: 8 mA
- Longitud de onda: 309.3 nm

-~ Anchura de la rendija: 320 nm

~ Llama: &éxido de nitrégeno-acetileno rica en combustible

Magnesio:

{

Intensidad: 3 mA
l.ongitud de onda: 285.2 nm

|

- Anchura de la rendija: 320 nm

- Llama: éxido de nitrégeno-acetileno pobre en combustible

Previamente a los anadlisis las muestras sélidas se disgregan y di-
suelven por tratamiento con acido fluorhidrico, diluyéndose a continuacién
con agua destilada en el caso del analisis de aluminio, y con una diseclu-
cion acuosa de Sr (1500 ppm) en el caso del magnesio, con objeto de elimi-
nar las interferencias gque sufre la medida de la concentracion de este

elemento cuando en el medio existe aluminio.

§.5.2. Cristalinidad

La identificacién y determinacién del grado de cristalinidad de las
diferentes zeolitas ZSM-5 utilizadas se realizd por difraccién de Rayos X,
comparando sus difractogramas con el patréon correspondiente a egste tipo de

zeolita (Birlocher, 1983; Costa y col., 1987). Para ello se utiliza un di-
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fractometro de polvo Siemens Kristalloflex D500, provisto de contador de
centelleo y cristal analizador de NaF, con radiacién de CuKay filtro de
Ni. El difractémetro se encuentra conectado a un microordenador DACO-
MPUZ.1 con salida grafica de resultados a través de una impresora Letter-
writer 100. A modo de ejemplo, se representa en la figura 9.6 el difracto-
grama de la zeolita 2ZSM-5 (SiOz/A120§= 58) mas utilizada en la presente

investigacidn.
9.5.3. Distribucién de tamaiios de particula

El tamafio medio y la distribucidén de tamafios de particula de las tres
zeolitas utilizadas se ha determinado mediante un granulémetro de Rayo La-
ser CILAS modelo 715. Previamente al analisis, las muestras en suspensién
se sometieron a un tratamiento con ultrasonidos a fin de conseguir su to-

tal disgregacién.

En la figura 9.7 se ha representado a modo de ejemplo la distribucién
de tamafios de particula de la zeolita de relacidén molar SiOz/A1203= 58, en
forma de porcentaje en pesoc en cada intervalo, frente al tamafio de los
mismos en micras, recogiéndose, asimismo, el valores del tamafic medio de

particula obtenido a partir de esta distribucidn.

9.5.4. Morfologia de los cristales

La morfologia de los cristales de la zeclita ZSM-5 se determinéd uti-
lizande microfotografias obtenidas con un microscopio electrénico de ba-

rrido PHILLIPS modelo SEM-505, trabajando con una tension de 25 KV.

Debido al caracter aislante de los materiales y para hacer factible
la absorcion elecirédnica, las muestras fueron metalizadas con polvo de

oro.
9.5.5. Relacion atomica Si/Al superficial

Para la determinacidén del grado de desaluminizacién de la zeolita
Z5M-5 se utilizd el mismo equipo descrito en el apartado 9.5.4., al que
esta incorporadoc un sistema de medicidén de la composicién superficial de

cristales, EDAX , con un grado de profundidad de 0.5 pum.
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Con objeto de que la medida de la composiciéon fuera representativa
para la zeolita estudiada, se analizaron varios cristales, en la misma

muestra, y se obtuvo la media de todas las determinaciones.
9.5.6. Superficie especifica, densidad quimica y de particula

lLLas superficies especificas (Sq) de la zeolita ZSM-5 seleccionada co-
mo catalizador base, del catalizador base aglomerado y del catalizador se-
leccionado, modificado con magnesio, se han determinado por el método BET,
a partir de la isoterma de adsorcién de N2 a 77 K, utilizando un aparato
de adsorcién gravimétrico convencional. Las densidades quimica y de
particula (pq Y pp respectivamente) para el catalizador seleccionado, se

han obtenido por porosimetria de He-Hg.
9.5.7. Analisis termogravimétricos: contenido en fésforo y silicio

El contenido en agente modificador de los catalizadores modificados
con fasforo y silicio se ha obtenido por analisis termogravimétrico uti-
lizando una termobalanza METTLER modelo TA3000 en las sigulentes condicio-

nes:

Temperatura inicial: 25 °C

Tempertaura final: 700 °C

Velocidad de calefaccion: 5 “C/min.

Atmosfera: aire

f

La proporcion de fésforo y silicio, se ha calculado a partir de la
pérdida de peso experimentada a temperaturas supericres a 200 °C (tempera-
tura que corresponde a la total eliminacién de agua de hidratacién de la
zeolita), teniendo en cuenta la estequiometria de la transformacién de ca-

da compuesto precursor en el d4xido del elemento correspondiente:
- Modificacidén con fésforo:
2 NH4H2PO4 ——- ons + 2 NH3 + 3 HzO
- Modificacidén con silicio:
7

[SIO(CH)Y ] + —n O — e 10 Si0 + 2n CC_+ 3n HO
2 32 n 2 2 2 2 2
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9.5.8. Analisis del contenido y composicidn del coque

El contenido y composicién del coque se ha medido utilizando un ana-
lizador elemental de carbono, hidrégeno y azufre Carlo Erba modelo NA

1500.

9.5.9. Determinacidn del coeficiente de difusividad efectivo en macropo-

ros

Para la medida de esta magnitud en el catalizador seleccionado como
definitivo, se utilizé un método cromatografico (Ruthven, 1984}, en el que
el propie catalizador era el relleno de una columna cromatografica
(Hewlett-Packard 3700A), y por el que se hacia pasar un determinado caudal
de gas portador, a temperatura constante. Por inyeccidn de un volumen de
adsorbato (Ar) a la entrada de la columna, se creaba una sefial en impulsoc.
[L.a respuesta a la salida del detector se registraba en forma de pico cro-
matografico, gue adecuadamente interpretado permitié obtener la difusivi-

dad en los macreporos.
9.5.10. Determinacidén del grado de intercambio

Con objeto de estudiar la influencia que tiene sobre los parametros
de la reaccidén de alquilacién de tolueno con metanol la utilizacidn de ca-
talizadores de zeolita ZSM-5 con diferentes grados de intercambio, se rea-
lizaron una serie de experimentos de intercambic idénico para obtener una

isoterma de intercambio idnico.

En cada experimentos se evalud la cantidad intercambiada determinan-

- 7 + - - s . - -
do la concentracién de H en la disolucidén en equilibrio a partir de la
medida de la conductividad idnica de la misma. Las condiciones de medida

fueron:

- Temperatura, 30 °C.
- Volumen de disolucion de intercambio, 50 ml.

~ Concentracién iénica total, 0.119 M.

El control de la temperatura se efectuo utilizando un vaso calorifu-

gado conectado al sistema de impulsidén de un bafio, LAUDA KZR.
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El calibrado del conductimetro se llevéd a cabo utilizando tres diso-
luciones en las que se mantuvo constante la temperatura (30 °C) y la con-

centracidén id6nica total (0.119 N):

1. Disolucidén de HC1, 0.119 N.
2. Disolucién de NaCl, 0.119 N.
3. Disolucién formada a partes iguales por las dos disoluciones an-

teriores, concentracion ionica total Na'+ H+, 0.119 N.

La representacién de la medida de la conductividad frente a la con-

P + . B ;
centraciéon de H permite ajustar los datos a una linea recta.

La zeclita ZSM-5 en su forma sédica se lavd sucesivas veces con ob-
Jeto de eliminar todos los iones adsorbidos durante la etapa de sintesis.
Posteriormente se secd a 250 °C durante 12 h para eliminar todo el agua de
constitucién. la zeclita todavia caliente se trasvasé a un pesa-sustancias
tarado, y se enfrio en un desecador. Una vez {ria la zeolita se pesé el

conjunto lo que permitid conocer el peso de la zeolita seca.

A continuacion se suspendia una cierta cantidad de zeolita seca (W),
en 50 ml de disolucidn 0.119 M de HCl y =se llevaba al wvaso calorifugado

donde se mantenia el conjunto a una temperatura de 30 °C bajo agitaciodn.

Al cabo de 4 horas se retiraba la suspensidén del vaso calorifugado y
se centrifugaba con objeto de separar las aguas madres. Esltas se llevaban
de nuevo al vaso calorifugado y se media con el conductimetro (a la tempe-
ratura de 30 °C}, la cantidad total de iones ' remanentes en la

disolucién.

Variando la cantidad W se realizd una serie de experimentos gue
permitieron obtener una isoterma de equilibrico. Se representd graficamente
para cada experimento las sigulentes cantidades, de acuerdo con Chu vy

Dwyer (1981}:

. + - - N
concentracion de H en el equilibrio

- Abcisas Sx:
. . + oL .
concentracién de H iniciales

+ .
moles de Na intercambiados

- Ordenadas Zx: referida a la

>

+ - 0 -
moles de Na iniciales
Zeolita.
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La pareja de valores {Sx,2x) obtenidos en todos los experimentos
realizados presentaron un buen ajuste a la isoterma de Freundlich (error

medio de la prediccidn: 2.6 %):

(0.24 * 0.04)

Zx = (1.07 * 0.04) Sx [9.17]

i) Cdlculo de la relacidon Si/Al

El método de medida conductimétrica propuesto permite conocer la re-
lacién Si/Al de la zeolita utilizada en los experimentos de intercambioc

iénico.

Para ello se eligieron unas condiciones de operacidn gue aseguraban
el intercambio total de la zeolita (W < 2 g). Conocida la cantidad de
iones H entrantes en la zeolita y, comprobando mediante un experimento de
reintercambio, que la conductividad idnica inicial de la diselucion de in-
tercambio no variaba, se determiné como relacidén Si/Al el valor de 28.9,
practicamente coincidente con el valor de la relacidén Si/Al obtenido por

absorcidn atdémica, que fue de 29.
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