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USO DE VARIAS MEMBRANAS EN LA DESHIDROGENACION CATALITICA DE PROPANO
EN UN REACTOR RLFDZ+MB.

Resumen

El propileno es una olefina con multiples usos entre los que se encuentran la industria petroquimica
(como aditivo en gasolinas) y la industria quimica (en polimerizacién). Actualmente es muy demandado
en la industria por lo que la optimizacién de su produccion en los distintos procesos (entre ellos la
deshidrogenacién de propano) es un punto crucial.

La reaccion sometida a estudio es una reaccion gas-sélido catalitica cuyas limitaciones residen
principalmente en su elevada endotermicidad, la restriccidn del equilibrio termodinamico, y la existencia
de reacciones paralelas que merman la selectividad a propileno. Es por ello, que se han llevado a cabo
estudios con el fin de solventar estas dificultades, mejorando catalizadores, desarrollando nuevos
reactores y optimizando condiciones del proceso.

El uso de temperaturas elevadas, necesarias para obtener una conversién significativa del propano,
provoca que entre las reacciones paralelas aparezca la formacion de coque que se deposita en el
catalizador desactivandolo. En el presente proyecto se utiliza un catalizador de Pt-Sn selectivo a
deshidrogenacién de alcanos, soportado sobre MgAl,O., en lugar de sobre la habitual AlLOs, para
minimizar la tasa de deposicién de coque.

El hecho de utilizar un reactor de lecho fluidizado convencional (objeto también del presente
estudio) no permite la regeneracién del catalizador, lo que provoca que la conversién de propano
disminuya considerablemente a lo largo del tiempo reduciendo la produccién de propileno.

De ahi que se haya optado por el uso de un reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ
patentado por la Universidad de Zaragoza en 2008) en el que simultdneamente se llevan a cabo la
reaccidn y la regeneracién del catalizador en continuo y en un mismo lecho fluidizado, aumentando el
rendimiento global de produccién de propileno.

Para desplazar el equilibrio de reaccién hacia una mayor produccién de propileno, se han afadido al
reactor dos membranas de aleacion Pd/Ag permeoselectivas al hidrégeno. Estas membranas han sido
sometidas a distintos ensayos de permeacién, a fin de obtener datos de caudal de hidrégeno permeado a
su través en distintas condiciones.

Con todo ello se pretende estudiar los factores que afectan al funcionamiento del reactor en esta
nueva configuracion, entre los que destacaran la rapida desactivaciéon del catalizador por la mayor
retirada de hidrégeno a través de las membranas y cdmo afecta todo ello al rendimiento de produccién
de propileno.
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Introduccién y Objetivos

1 INTRODUCCION Y OBJETIVOS

1.1 Introduccion.

El presente estudio constituye el Proyecto de Fin de Carrera para la obtencién del titulo de Ingeniero
Quimico. Se ha realizado en el marco de investigacion de reactores multifuncionales, una de las lineas de
investigacion del Grupo de Catalisis, Separaciones Moleculares e Ingenieria de Reactores (CREG)
perteneciente al Departamento de Ingenieria Quimica y Tecnologia del Medio Ambiente (IQTMA) de la
Universidad de Zaragoza, en el Instituto Universitario de Investigacion en Ingenieria de Aragén (13A).

La finalidad principal del proyecto es analizar con profundidad el efecto de la integraciéon de
membranas de Pd-Ag en un reactor multifuncional en el que se lleva a cabo la deshidrogenacion de
propano para la obtencién de propileno asi como mejorar el rendimiento del proceso.

Para llevar a cabo el estudio se ha utilizado un Reactor de Lecho Fluidizado de Dos Zonas (en
adelante RLFDZ). Como su propio nombre indica, este tipo de reactor multifuncional consta de dos zonas
bien diferenciadas entre las cuales circula el solido catalitico. En ellas se producen, respectivamente, la
deshidrogenacién catalitica de propano (donde el catalizador queda desactivado por deposicién de
coque) y la regeneracion del catalizador desactivado. En el mismo se han afadido dos membranas
permeoselectivas a H,con el objetivo de aumentar el rendimiento del proceso (RLFDZ+MB). Durante
varios afos esta reaccién se ha sometido a distintos estudios, optimizando la geometria del reactor y el
tipo de catalizador, pero no se habia realizado un estudio tan exhaustivo sobre el comportamiento de la
reaccion con las membranas acopladas, de ahi el interés del presente estudio.

Atendiendo a la amplia experiencia del CREG en la deshidrogenacion catalitica de propano y gracias
al acoplamiento de dos nuevas membranas comerciales de Pd-Ag, se pretende mejorar el rendimiento
global del proceso y analizar en profundidad el efecto de la retirada de hidrégeno a través de las
membranas.

1.2 Objetivos.

El objetivo principal del presente estudio consiste en analizar el efecto de la permeacién controlada
de hidrégeno en el rendimiento de la reaccién de deshidrogenacion de propano en RLFDZ+MB. Para ello,
se han establecido una serie de objetivos parciales, detallados a continuacién en orden cronolégico:

- Caracterizacion del catalizador: determinacién de la velocidad de minima fluidizacién y distribucion
de tamanos de particula.

- Caracterizacién de las membranas de Pd-Ag: andlisis de la influencia de factores que alteran el
comportamiento permeoselectivo de la membrana.

- Montaje y puesta a punto del sistema experimental.
- Realizacién de ensayos de reaccion para analizar el efecto de las membranas.

- Obtencion de conclusiones del estudio realizado y comparacién con los resultados obtenidos en
trabajos previos asi como propuesta de mejoras en el proceso.
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2 ANTECEDENTES

El propileno, también denominado propeno, es un hidrocarburo gaseoso, incoloro e inflamable.
Descubierto en 1950, se caracteriza por su elevado peso molecular y su estructura desordenada. Es uno
de los principales componentes de la industria petroquimica, utilizado para la produccion de
polipropileno (PP), acrilonitrilo, cumeno, 6xido de propileno y oxo-alcoholes.

La produccién mundial fue de 97,7 millones de toneladas en 2011 y se espera un crecimiento hasta
un total de 115 millones de toneladas en 2015 [1]. Se obtiene principalmente como subproducto del
proceso de craqueo térmico de hidrocarburos para la obtencién de etileno y también se obtiene como
producto del craqueo catalitico del petréleo (FCCQ).

Otras tecnologias mas novedosas para la obtencién de propileno, que actualmente engloban
aproximadamente el 12% de la produccién mundial y cuyas proyecciones de producciéon van en
aumento, son las denominadas tecnologias “on-purpose” [2]. Entre ellas se encuentran:

- Deshidrogenacion catalitica de propano (PDH): es la opcién mas atractiva cuando se tiene un
suministro de propano local. Las dos tecnologias industriales mas utilizadas en el mundo son el
proceso C3 Oleflex™ y el proceso Catofin® Lummus patentados por Honeywell's UOP y CB&I
respectivamente [2, 4].

- Metatesis o desproporcionacién catalitica de etileno y buteno: es un método alternativo cuya
aplicacién es de utilidad en el tratamiento de olefinas obtenidas en una planta FCC.

- Proceso Metanol-a-Propileno (MTP®): Desarrollado por Lurgi, es un novedoso proceso que convierte
el metanol en distintas olefinas, entre ellas el propileno, usando zeolitas con un bajo grado de
coquizacién y alto rendimiento [5].

- Proceso VGO: Consiste en el craqueo catalitico de gasoil a vacio.

El crecimiento de la demanda de propileno en torno al 5% anual, y los bajos costes y la abundancia
de propano proveniente de los gases de esquisto provocan que estas tecnologias estén en auge, e
incrementaran su proporcién en la produccién de propileno hasta alcanzar el 20% aproximadamente en
2016 como puede observarse en la Figura 1, en detrimento de las tecnologias habituales [6].

Millones de Tm Proporcion %
25 25
20 20
15 15
10 10
5 5
0 0
Aho 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13 14 15 16
Bl Deshidrogenacion Bl Metatesis I Craqueo de olefinas
EX Metanol-a-propileno 3 FCC X Otros

=== Produccién Total %

Figura 1.  Evolucion de las tecnologias “on-purpose” de produccién de propileno
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A pesar de la volatilidad del precio de mercado del propileno éste se mantiene elevado. El
crecimiento de la presencia del polipropileno en la industria del automovil y otros usos plasticos en
envases Yy fibras (Figura 2) hacen que sea un compuesto prometedor de la industria petroquimica, gracias
en gran parte al auge de los mercados asiaticos y otras economias emergentes cuya demanda aumenta
sustancialmente (en Europa la demanda se mantiene).

Demanda per capita (kg/hab)
21

18
15 '_

12

-3 0 3 6 9 12

Crecimiento demanda respecto 2006 (%)

Norteamérica @ Europa @ Nordeste Asia Sudeste Asia
© Africa Central/Este Q India Suramérica
* El tamano de la burbuja indica la demanda prevista para 2016

Figura2. Ratio de crecimiento de demanda de polipropileno del periodo 2006-11.

El principal inconveniente en la reacciéon de deshidrogenacién de propano es que se encuentra
limitada por su equilibrio termodinamico. Es una reaccion fuertemente endotérmica, de ahi que tengan
que usarse temperaturas comprendidas entre 500-600°C trabajando a presién atmosférica (debido a la
expansion molar producida en la reaccién) y con catalizadores basados en platino o cromo [7]. En estas
condiciones de operacién otras reacciones simultaneas tienen lugar, tales como el craqueo térmico de
propano o la formacion de coque que se deposita sobre el catalizador y que justifica el uso del reactor de
dos zonas para su regeneracidn en continuo. La hidrogenacién de etileno y la hidrogendlisis de propano
son otras reacciones que ocurren en el proceso [8].

- Deshidrogenacion de propano: C3Hg < GHe + Ha Ecuacion 1
- Craqueo térmico: CsHg — CH4 + GHy Ecuacién 2
- Formacién de coque: GHs — 3 CHos + 3,25 H, Ecuacioén 3
- Hidrogenacién de etileno: CHs + Hy, = GHe Ecuacion 4
- Hidrogendlisis: GsHs + Hy — CHg + CH4 Ecuacion 5

Desde hace unos aios, el CREG ha investigado profundamente la deshidrogenacion catalitica de
propano, incluyendo en cada estudio distintas innovaciones con el objetivo de mejorar el proceso global.

En estudios previos se analizd y optimizé el catalizador, que pasé de ser Pt-Sn/y-Al,0; y Pt-Sn-K/y-
AlLO; a ser Pt-Sn/MgAl,O4 para disminuir la tasa de coquizacién usando un soporte menos acido.
También fue objetivo de analisis la reaccién y su comportamiento en el RLFDZ, analizando la influencia
de distintos pardmetros y consiguiendo mejoras sustanciales en el proceso.
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Adicionalmente, se diseid un reactor para la posterior integracin de una membrana
permeoselectiva a hidrégeno que supuso resultados prometedores pero no se llegé a realizar un estudio
de su comportamiento y funcionalidad debido a defectos en la membrana. Un breve repaso en la linea de
investigacion se presenta en la Tabla 1, Para mas informacién acerca de los trabajos previos en este
campo se remite al lector al Anexo A.

Tabla 1. Sucesion de trabajos en el campo de la deshidrogenacion de propano en el CREG de la UZ.

TFM

Primera deshidrogenacion de propano
Cambio de seccién en el RLFDZ -
Introduccién de membrana
Disminucién del tamario de particula -
Cambio de membrana
Uso de 2 membranas duplicando area
PFC de permeacion - Influencia de la

permeacion de H,

PFC

PFC-TFM

Para reducir el efecto de la deposicidon de coque sobre el catalizador, en el CREG se ha utilizado un
catalizador basado en Pt-Sn soportado en MgAl,O4, que debido a su baja acidez muestra una menor
tendencia a la formacién de residuos carbonosos respecto a otros catalizadores soportados sobre
alimina.

El uso del RLFDZ esta justificado para llevar a cabo la deshidrogenacién de propano ya que éste
permite trabajar con dos atmésferas de diferente naturaleza dentro del mismo reactor al ser alimentados
reactivo y agente oxidante en dos puntos diferentes del lecho catalitico. De este modo es posible llevar a
cabo la reaccion de deshidrogenacion y la regeneracion del catalizador simultdneamente y en continuo.
Alimentando oxigeno diluido por la zona inferior se logra quemar el coque depositado en el catalizador
durante la reaccién. Optimizando el caudal de regeneracién es posible hacer que todo el oxigeno queme
el coque y no llegue a la zona de reaccién, donde tendria lugar la combustién del propano,
disminuyendo la selectividad del proceso. Por la zona intermedia se alimenta el propano, teniendo lugar
la reaccién de deshidrogenacion en la parte superior del lecho.

Es en esta zona superior donde se encuentran las membranas de Pd-Ag, dando lugar al denominado
RLFDZ+MB. Al aplicar vacio en el interior de las membranas, se logra retirar selectivamente H, (producto
de reaccién) del lecho, desplazando el equilibrio termodindmico de la deshidrogenacion hacia la
formacion del producto de interés (propileno), de acuerdo con la Ecuacién 1.

El efecto de la retirada controlada de H, es el objeto del presente estudio, de cémo los productos de
reaccidon generados pueden influir en la permeacién de H, a través de las membranas y de cémo se ven
afectadas el conjunto de las reacciones por dicha permeacién.
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3 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

3.1 Montaje de la instalacion.

La instalacion consta, esencialmente, de cuatro lineas de alimentacion de gases, un reactor
RLFDZ+MB, un horno calefactor, una bomba de vacio, un cromatdgrafo de gases y un burbujimetro,
ademas de diversos controladores de flujo y medidores de presién. La planta experimental empleada
para la realizacion del presente estudio se representa esquematicamente en la Figura 3.

P-1

¥ O [FE

=
(@ |
Propano M-1 \ ‘ Q
E‘L
P-2 3| — ;2 I

E ) - Cromatdgrafo
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w
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()
O -
M-4
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M-5 !
|
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| E-1 Medidor de presion de linea
i E-2 Medidor presi6n de vacio
e ! P-1aP4 Manorreductores
M-1aM-5 Controladores de flujo masico
V-1 Valvula de tres vias
V-2 Valvula de aguja

Reactor

Hidrégeno

oD
lﬁ

E-1

Figura3. Esquema de la planta experimental

Con el objetivo de controlar la presién y el flujo de alimentacion de cada uno de los gases
empleados en el proceso (CzHg, Ar, H2y O2), todas las lineas de la seccién de la alimentaciéon poseen su
manorreductor y controlador de flujo masico correspondiente. Ademas, la presién del sistema se mide a
través del transductor de presién situado a la entrada del reactor.

La geometria y las dimensiones del reactor, fabricado en cuarzo, se muestran en la Figura 4, Este se
encuentra alojado dentro de un horno eléctrico que controla la temperatura mediante un lazo de control
constituido por un termopar en contacto con el lecho y alojado en una vaina de temperatura,
controlador de temperatura y resistencias eléctricas.

La composicién de los gases de salida se analiza mediante un cromatégrafo de gases. Una valvula de
aguja colocada aguas abajo permite controlar manualmente la sobrepresion de los gases de escape para
que una parte de éstos derive hacia el cromatégrafo. Posteriormente el caudal de gases se mide en un
burbujimetro y los gases de salida se envian a campana.
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Para establecer una diferencia de presiones entre ambos lados de las membranas que permita
maximizar la permeacion de hidrédgeno a su través, se instala una bomba de vacio que permite establecer
cierta presién de vacio en el lado del permeado (Pyacmin = 4 mbar).

Memb
Termopar — em ranair Entrada CsHs
zot +
- ———  SalidaGas
f f
Qe = 8
235
«— @.=26
60°
} _____ AR
60 D.=18
LA | R
=8
Entrada Ar + O,

Figura4. Esquema del reactor experimental (medidas en mm).
Otras especificaciones relativas al disefo del reactor son:
- Distribuidor de gases inferior: Placa de cuarzo de tamafio de poro <50 um.
- Distribuidor de gases superior: Varilla @. = 4mm con terminacidn en forma de aspa (4 orificios).
- Membrana de Pd/Ag [13] (cada una): Longitud = 15,2 cm, @. = 0,32 cm, Area de permeacion = 15,2
cm?, Espesor de la capa Pd/Ag = 76 um.
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3.2 Caracterizacién del catalizador.

El catalizador utilizado consiste en una espinela de aluminato de magnesio dopado con Pty Sn al
0,30% en peso cada uno. El sélido ha sido sintetizado en un trabajo previo, tal y como se describe
bibliograficamente [14,15].

En primer lugar, se ha estudiado la distribucién de tamafnos de particula mediante tamices con
diferente luz de malla. Posteriormente, se ha calculado la velocidad de minima fluidizacion (un) para el
sélido catalitico a temperatura de reaccidén en presencia de argén, gas inerte utilizado como agente de
dilucién en reaccién. La velocidad de minima fluidizacién de un sélido particulado es un parametro de
disefio clave en lechos fluidizados, puesto que los flujos de gas alimentados a reactores de este tipo van
siempre referidos a esta velocidad, propia de cada tipo de particulas en funcién de su tamafio y densidad.

Para determinar la Un¢ del catalizador utilizado se tomaron datos de pérdida de carga del gas a
través del lecho catalitico (AP) frente a caudal de gas alimentado, todos ellos partiendo del lecho aflojado
en un RLF de @; = 26,55 mm. Consultese el fendmeno de la fluidizacion y el calculo detallado de la
velocidad de minima fluidizacién (U.) en el Anexo D. Los ensayos se han realizado empleando Ar como
gas de fluidizacion ya que tiene una masa molecular del mismo orden que la de los reactivos utilizados,
propano y oxigeno (la pérdida de carga del gas al atravesar un lecho particulado es proporcional a la
masa molecular de los gases) y, ademas, es el gas empleado para la dilucién de los reactivos tanto en la
zona de regeneracion como en la de reaccion.

El calculo del didmetro medio de particula se hizo segun la Ecuacién 6 en base a la distribucién de
particulas y la pérdida de carga tedrica maxima se calcula segun la Ecuacién 7.

A 1 .7
dp= n—(x| Ecuacién 6
i=1 d_p|>
_ Weat .,
APtesricamix™ soccion Ecuacion 7

También se realizaron microfotografias mediante microscopia electrénica de barrido (Scanning
Electron Microscopy, SEM) con el objetivo de observar la morfologia del catalizador. También se realizé
un analisis del espectro de difraccién de rayos X (X-Ray Diffraction, XRD) de las particulas para corroborar
la naturaleza del catalizador (Anexo D).

3.3 Permeacion de las membranas.

Con el objetivo de determinar el caudal de hidrégeno retirado a través de las membranas en
distintas condiciones, se ha realizado un estudio exhaustivo de la permeacién de hidrégeno a través de
ellas.

Mediante una bomba de vacio se establecié una presién constante en el lado del permeado para
generar una diferencia de presién a ambos lados de la membrana vy, asi, favorecer la permeacion de
hidrégeno a su través. La fuerza impulsora, o diferencia de presion de hidrégeno a ambos lados de la
membrana se establece de tal forma que en el lado permeado, la presién conseguida de vacio
corresponde exclusivamente a la presién de hidrégeno puro, y en el lado retenido la presion de
hidrogeno depende de la concentracién de hidrégeno en la corriente alimentada.

Se instalé un filtro en la bomba de vacio a fin de eliminar impurezas y canalizar los gases de salida de
la bomba, para asi determinar directamente el flujo de hidrogeno permeado. De este modo, se pudo
evitar estimarlo exclusivamente por diferencia entre las corrientes alimentada y retenida, seguin se
describe en trabajos previos [12], medida que conlleva cierta incertidumbre experimental. Una vez
determinados los flujos de H, permeado y retenido, es posible establecer las presiones parciales de
hidrégeno a ambos lados de la membrana. Los resultados pueden consultarse en el Anexo G.
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Uso de membranas en la deshidrogenacion catalitica de propano en un reactor RLFDZ+MB

Utilizando la Ley de Sievert (o ecuacién de Richardson) [17] como medio para calcular los flujos de
permeacion a través de las membranas acopladas en el reactor, es posible anticipar y aproximar el flujo
que serd permeado (en las mismas condiciones) en la reaccién de deshidrogenacién de propano. Por
consiguiente se puede analizar la influencia en la permeacién de los distintos factores que afectan a la
reaccion, como por ejemplo, compuestos inhibidores, presion en el lado permeado y temperatura. En la
Tabla 2 se muestran los distintos ensayos realizados.

Tabla 2. Ensayos realizados de permeacion de hidréogeno

24
4,7
550 10,9
241
26,4
2,8
4,7
575 10,9
16,4
26,4
2,8
4,7
600 10,9
16,4
26,4

Analisis de competencia con el
CO al 4%

Analisis de inhibicion del
propileno al 8%
Analisis de permeacion de N,
usado como diluyente

550 12,0

550 12,0

550 12,0

Todos los ensayos, salvo el n°18, se realizaron con argén como gas diluyente y de arrastre. Segun
A.L. Mejdell y col. [18] el CO puede competir o inhibir la permeacion de hidrégeno, de ahi que se realizara
el ensayo n° 16. Se utilizd nitrégeno en un experimento (n° 18) para corroborar que no existiera
permeacion del mismo a través de las membranas. También se analizd el efecto de la presencia de
propileno, experimento n° 17, cuyas conclusiones se comentan en el Apartado 4.7.

3.4 Reaccién de deshidrogenaciéon de propano.

El objetivo es determinar la conversién de propano, selectividad a propileno y rendimiento global
del proceso de deshidrogenacién de propano empleando el catalizador basado en Pt-Sn/MgAl>Osa partir
de la composicion de los gases de salida del reactor.

El calculo de la conversién de propano, de aqui en adelante, se realizara de acuerdo a la Ecuacién 8
donde F; y n; representan el flujo molar y el nimero de 4tomos de carbono en la molécula de la especie /
respectivamente, como se explica en el Anexo G.

ne
_ i (E"Fi,salida) 'FC3H8,saIida
= o

i (E"Fi,salida)

BC Ecuacion 8
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Procedimiento Experimental

En una primera tanda de experimentos realizados en un reactor de lecho fluidizado convencional
(alimentando Unicamente propano diluido por la parte inferior del lecho. Ver Figura 5), se determinaron
las condiciones de trabajo mas favorables para llevar a cabo la reaccion en términos de velocidad relativa
de gas respecto de la de minima fluidizacion, temperatura de reaccién y dilucién del reactivo alimentado.
Los distintos ensayos se detallan en la Tabla 3.

a)

Figura5. a)Reactor de lecho fluidizado convencional (RLF). b) RLFDZ+MB.

- Concentracion de GsHg: Calculada sobre el total de gas alimentado (CsHg + O, + Ar).

- Velocidad relativa (uy): Velocidad de gas calculada como ugas / Un.

Cada experimento finaliz6 con un ciclo de regeneraciéon (para eliminar el coque depositado) y
reduccion del catalizador (para reactivar los centros de Pt y Sn), a fin de que todos los experimentos
partieran de un catalizador en idénticas condiciones. Para ello, una vez terminada la reaccién, a la misma
temperatura, se alimenté un caudal de oxigeno diluido en argén tal que la proporcién alimentada fuera
de 1:20 durante el tiempo necesario hasta la no deteccion de CO; en los gases de salida. Para restablecer
la actividad de los centros activos del catalizador, una vez terminada la regeneraciéon con oxigeno, se
aliment6é también a la misma temperatura, una corriente de hidrégeno diluida en argén tal que la
proporcién en el caudal alimentado fuera de 1:3 durante 3 horas.

Tabla 3. Enumeracidn de experimentos realizados en el reactor convencional
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Uso de membranas en la deshidrogenacion catalitica de propano en un reactor RLFDZ+MB

Una vez establecidas la concentracién base de propano en la alimentacién (50%) y la temperatura
de trabajo 6ptima (550°C), a la cual se alcanza una elevada conversién con un grado de coquizacién
moderado, se llevé a cabo una segunda tanda de experimentos en el reactor de lecho fluidizado de dos
zonas a fin de determinar la concentracidon de oxigeno necesaria en la corriente oxidante para llevar a
cabo la regeneracion del catalizador en continuo. Debido a la geometria del reactor y a la relacién de
caudales oxidante/reactivo, solamente es posible establecer la velocidad relativa del gas en una de las
zonas del lecho. En este caso se establecera el flujo de agente oxidante a introducir en la zona de
regeneracion. Fijada esta velocidad y fijado el caudal de propano a introducir en un punto intermedio del
lecho, las dimensiones del reactor determinan la velocidad relativa en la zona de reaccién. Los
experimentos llevados a cabo se muestran en la Tabla 4.

- Concentracion de O,: Calculada sobre el total de gas alimentado.

Tabla 4. Enumeracién de experimentos realizados en el RLFDZ.
0,5 2,5 2,2
2,0 2,5 2,2
3,0 2,5 2,2
4,0 2,5 2,2
6,0 2,5 2,2

Por ultimo, se establecieron los ensayos a realizar en el reactor multifuncional, RLFDZ+MB, una vez
acopladas las membranas permeoselectivas y conocido el %0, éptimo para la regeneracion catalitica en
continuo. (Tabla 5). Para contrarrestar la posible defluidizacion incipiente que pudiera tener lugar al
retirar hidrégeno a través de las membranas y, asi, favorecer todavia mas el intercambio de sélido entre
las dos zonas, se decidié aumentar la velocidad relativa en la zona de regeneraciéon hasta 4 veces la
velocidad de minima fluidizacion. La velocidad relativa de la zona de reaccién resulta, en este caso, u, =
3,6.

En todos los experimentos se parte del catalizador totalmente regenerado y de la bomba de vacio
conectada permitiendo asi la permeacion del hidrégeno generado a través de las membranas desde el
primer momento.

Tabla 5. Enumeracion de experimentos realizados en el reactor multifuncional RLFDZ+MB.
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4 RESULTADOS Y DISCUSION

A continuacién se detallan los resultados obtenidos en las distintas etapas del estudio, las acciones
tomadas a la vista de los resultados experimentales y la discusidn sobre los efectos encontrados.

4.1 Caracterizacion del catalizador.

La distribucion de tamanos de particula y el diametro promedio de particula, calculado de acuerdo
al procedimiento experimental, se muestran en la Tabla 6.

Tabla 6. Distribucién de tamanos de particula
0,0 0,00 0,00
0,0 0,00 0,00
0,1 0,15 0,15
40,4 59,32 59,47
8,9 13,07 72,54
17,2 25,26 97,80
1,5 2,20 100,00
68,1 100,00 100,00

Se realizaron distintos ensayos para apreciar el cambio en la velocidad de minima fluidizaciéon que
supone el cambio de temperatura (a 550°C y 575°C) y el estado coquizado (o no) en el sélido.

El cdlculo de la velocidad de minima fluidizacion para todos los ensayos puede consultarse en el
Anexo D. En concreto, el resultado para el ensayo de sélido sin coquizar a una temperatura de 550°C es
de um= 0,177 cm*(STP)/cm?s tal y como puede observarse en Figura 6.

100 -
—>—

80 A 5

<)

= 60 A

£

E

2

a_i40~

< > Ap‘:e-cho

20 1 —Apmax,teé'ica
o ——TrTTTTTTT—TT—TTT
0.0 0,2 0.4 06 0.8 1,0 1,2

Ugas (cM?STP /em? - 5)

Figura6. Determinacidn de la velocidad de minima fluidizacién para Pt-Sn/MgAl>O4 (dp=132um) regenerado a 550°C con gas
Ary un peso de catalizador, Wc.:=46,89.
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Uso de membranas en la deshidrogenacion catalitica de propano en un reactor RLFDZ+MB

En la Imagen 1, tomada mediante microscopia electrénica, se muestra la morfologia de una particula
de catalizador.

Imagen 1. Imagen de una particula de catalizador tomada mediante SEM a 494 aumentos.

4.2 Reaccion en lecho convencional.

Con el objetivo de analizar la influencia de la temperatura, concentracién alimentada de propano y
la velocidad superficial de los gases en el lecho, se realizaron los ensayos descritos en el Apartado 3.4.

A continuacion se presenta en la Figura 7 la influencia de la velocidad de los gases en la conversién

de propano, manteniendo la temperatura en 550°C y la concentracién de propano en 50% (sobre el total
alimentado).

60
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I: 40 n
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e r = 1,5

% 307 \
:g e Ur = 2,0
w
E’ 20 - Ur=25
5 e 1 = 3,0
v

—_
o
1
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0 2000 4000 6000 8000
Tiempo (s)

Figura7. Conversién de propano en reactor de lecho fluidizado convencional a distintas velocidades relativas, T = 550°C y
alimentacién de propano del 50%.
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Se observa la esperada caida temporal de la conversiéon de propano por la desactivacion del
catalizador. Respecto al efecto de u,, se aprecia que para velocidades relativas préximas a la unidad, el
sistema es muy inestable. Esto se debe a la fluidizacién incipiente en el lecho provocando que no exista
una buena mezcla (posibilidad de canales preferenciales a través de los cuales parte del gas no contacta
efectivamente el lecho). Para velocidades relativas mayores se alcanza buena fluidizacion y un
comportamiento mas estable. Segun van aumentando las velocidades relativas los tiempos de residencia
del gas disminuyen, las burbujas de gas generadas son de mayor tamafio (dificultando la transferencia de
materia entre gas y sélido) y en consecuencia la conversiéon de propano es menor. De ahi que se haya

tomado como un 6ptimo de velocidad relativa u, = 2,0, segun el comportamiento observado en la Figura
7.

La influencia de la temperatura en el rendimiento de la deshidrogenacion se analiza en la Figura 8
para una misma concentraciéon de propano en la alimentacién (50%) y para la velocidad relativa que ha

arrojado mejores resultados en el estudio previo.

40

N w w
(0] o (9,1
1 1 1

e T = 5250°C
e T = 550°C

T=575°C
T = 600°C

—_
(9]
1

Rendimiento a C;H, (%)
= S

(9]
1

(=]

0 2000 4000 6000 8000
Tiempo (s)

Figura8. Rendimiento a propileno en reactor de lecho fluidizado convencional a distintas temperaturas, u, = 2,0 y fraccién de
propano en la alimentacién del 50%.

Puesto que el rendimiento mas estable se consigue para una temperatura de 550°C, ésta es la
temperatura de referencia para los ensayos en RLFDZ. A temperaturas elevadas (600°C) se observa una
caida brusca de la conversidon debido a que se favorece el craqueo y aumenta la tasa de coquizacion. A
525°C al existir menor conversion, la cantidad de hidrégeno generada en el lecho es menor y por tanto la
atmosfera de reaccidén es menos reductora, lo que motiva una mayor tasa de coquizacion frente al
equilibrio de la deshidrogenacion.

En la Figura 9 se muestran los resultados obtenidos para conversiéon de propano y rendimiento a
propileno respectivamente en funcion de la concentracién de propano alimentado.
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Figura9. A laizquierda conversion de propanoy a la derecha rendimiento a propileno en RLF a distintas fracciones de
propano alimentadas a 550°Cy u, = 2,0.

Como se observa, al aumentar la proporcién de propano en la alimentacion la conversién alcanzada
es menor, asi como la selectividad y el rendimiento a propileno. Estos resultados concuerdan con el
modelo cinético publicado por Qing Liy cols. [20].

4.3 Ensayos de permeacion.

Con el fin de estimar el caudal permeado a través de las membranas durante la reaccion, se
realizaron distintos ensayos para calcular los flujos de hidrégeno permeado.

De acuerdo a la Ley de Sievert (o Ecuacién de Richardson) la relacién entre el flujo de hidrégeno
permeado a través de membranas de Pd depende linealmente de la diferencia de las raices cuadradas de
las presiones parciales de hidrégeno a ambos lados de las membranas como se observa en la Ecuacién 9,
Sin embargo, segun N.D Deveau y cols. [17], el exponente de la ecuaciéon de Richardson no
necesariamente ha de ser 0,5 pudiendo tener n un valor comprendido entre 0,5 y 0,86 (Ecuacién 10) o
incluso ser mayor hasta alcanzar valores préximos a la unidad como sostienen Wei-Hsin Chen y cols [21]
siendo mas alto cuanto mas elevada es la temperatura, la membrana es mas delgada y las presiones de
hidrégeno son mas altas.

_po -Ea 1/2 12 _ 1/2 12 ‘2
NHz_ P H," €XP (RT) ' (p Hp,alim™ P Hz,perm) - K'(p Hp,alim™ P Hz,perm) Ecuacion 9

— n .z
Ni,= K-(P B alim = P iy perm) Ecuacién 10

La presion de hidréogeno en el lado retenido (presion de hidrogeno dentro del reactor, pharer), @ su
vez, varia considerablemente desde el punto de alimentacién hasta el punto de salida, puesto que la
cantidad de hidrégeno permeada respecto a la alimentada (esto es, la generada por reaccién en el lecho
catalitico) no es despreciable. Véase este efecto en el esquema de la Figura 9, A tal efecto, puae: Se podria
asimilar a la presion parcial de hidrogeno a la salida del reactor (pu2s) 0 bien a la alimentada (pig.) ©
incluso a un promedio de ambas. En este ultimo caso, podria utilizarse un promedio lineal o una media
logaritmica (en analogia a la transferencia de calor en intercambiadores). En funcién de la estimacién
elegida para purt, S€ Obtienen notables diferencias en el ajuste de las distintas curvas de permeaciéon a la
ecuacion de Richardson.
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******* PH2, permeado

|
L—— PH2, salida

- - PH2 ~ PH2, salida

PHZ,aIimentado > PHZ, salida

PHZ, permeado — —

——— P2~ PH2, alimentado

********* PHZ, alimentado

Figura 10. Esquema del reactor con las presiones de hidrégeno detalladas.

El calculo de la presién parcial de H, promedio en el lado del retenido, asi como su justificacion,
guedan analizados en el Anexo G. En él también se incluyen los valores para el indice nde la Ecuacién 10
que proporcionan una mejor regresion lineal de los datos. En la Figura 11 se muestra el efecto de la
temperatura de reaccién en la permeacion de hidrégeno para un coeficiente de Richardson n = 0,58,
considerando Py,ec como el promedio lineal entre Py aiimentado Y Pharetenido. dando el mejor coeficiente de
correlacién de Pearson (r?) de la regresion lineal de los datos.

3,0

2,5 A

2,0 A

1,5 1

=@=T=550°C

Flujo permeado, F,, (cm3(STP) / cm? - min)

1,0 1
=@—T=575°C
0,5 - T=600°C
’,/
0,0 T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16

Fuerza impulsora, AP,%58 (mbar®>8)

Figura 11. Permeacion de hidrégeno a distintas temperaturas para un factor de n=0,58 y presion retenida promedio.
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En la Figura 11 puede observarse como a presiones parciales de hidrégeno bajas, los datos se
desvian respecto del origen. Esto puede ser debido a la aproximacién de presién de hidrégeno retenida
tomada como media aritmética entre la presiéon de hidrégeno alimentada y retenida y puede también
deberse al ajuste del coeficiente de la Ley de Sievert.

Como cabia esperar, el flujo de permeacién de hidrégeno aumenta cuanto mayor es la temperatura
[22]. Trabajando a una temperatura de 550°C y con las conversiones observadas en el RLF el punto de
trabajo corresponderia a una fuerza impulsora de valor aproximado de 8 mbar®*® dando un caudal de
hidrégeno permeado de aproximadamente 30 mL(STP)/min (flujo permeado multiplicado por la
superficie total de permeacion 30,4 cm?).

En el experimento realizado para analizar la influencia de propileno en la permeacién de hidrégeno,
se observo que el caudal de hidrégeno permeado disminuia a lo largo del experimento. Esto se atribuyd
a que el propileno interactud con el hidrégeno dando lugar a la reaccién inversa a la deshidrogenacion
de propano (formacién de propano) y también tuvo lugar formacion de coque que se iba depositando en
la superficie de las membranas (este efecto se describe en el Anexo H). De aqui se concluye que el Pd es
cataliticamente activo en esta reaccién, aunque los depdsitos carbonosos sobre las membranas que
tienen lugar durante la reaccién no se pueden observar debido a la continua friccion de las particulas de
catalizador con las mismas.
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4.4 Ensayos en RLFDZ sin permeacion.

En una primera tanda de experimentos se consiguié estabilizar el sistema utilizando un 2%0,, por
tanto, el RLFDZ es un reactor vélido para llevar a cabo la reaccién. Para porcentajes inferiores de oxigeno
alimentado (0,5%) se observa la persistencia de una neta desactivacién catalitica con el tiempo mientras
que con porcentajes mayores, el exceso de O, inestabilizé el sistema (grandes variaciones de conversion
observando una fuerte fluctuacién de la presidn en el reactor). Estos experimentos, se realizaron sin
regeneracion ni reduccion intermedia entre experimentos, a fin de simular una reaccién en continuo.
Puede observarse la evolucion de la conversion a lo largo de la reacciéon, segun se varia la cantidad de
agente regenerante, en la Figura 12.

Se decidié para los posteriores experimentos (con las membranas activas) aumentar la velocidad de
2,0 a 4,0 veces la velocidad de minima fluidizacion en la zona de regeneracidn para asi asegurar la buena
mezcla axial de sélido, puesto que el caudal en el interior del reactor disminuird por efecto de la
permeacion de las membranas. Con esta velocidad y la geometria del reactor, la velocidad relativa en la
zona de reaccién es de Uy eac = 3,56.

KL‘ W —0,5% 02
—20% 02

3% 02
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—_ —_ N N w w D
o (9,1 o (0,1 o w o
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Figura 12. Evolucion de la conversidn de propano de experimentos encadenados a 550°C y una velocidad de relativa urreg = 2,0.

4.5 Ensayos en RLFDZ+MB.

Ademas de ajustar la velocidad a 4,0 veces la velocidad de minima fluidizacién, y puesto que en
estudios previos [19] se detectd que la retirada de hidrégeno provocaba un aumento de la tasa de
coquizacién, se decidié también no hacer ensayos con concentraciones pequefias de oxigeno, e incluso

llegar hasta valores de 10% de oxigeno, con el objetivo de lograr la mayor cantidad de catalizador
regenerado.

Se realizaron experimentos a una temperatura de 575°C con el fin de comparar los resultados a las

distintas temperaturas. Se muestra la variacion del rendimiento a propileno con el tiempo en el grafico de
la Figura 13.
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Figura 13. Variacién del rendimiento a CsHe en RLFDZ+MB con una U=4,0 a 550°C y 575°C para distintas concentraciones de
oxigeno en la alimentacién.

Como se observa, a la temperatura de 550°C, entre el 4% de O, (en la que hay una ligera
desactivacion) y el 6% de O, (ligera inestabilidad), se localizaria un é6ptimo que compensara estos dos
efectos. Por encima y por debajo de estos valores tenemos defecto y exceso de oxigeno respectivamente,
llevando a estados no estables.

También puede apreciarse que a mayor temperatura, se consigue un mayor rendimiento a
propileno (a causa del aumento de conversion), pero mayor desactivacién: A la temperatura de 575°C la
desactivacion catalitica es tan grande (por el propio incremento de temperatura y por la retirada de H,
que provoca que la atmésfera sea poco reductora) que en ningun caso se consigue estabilizar el sistema.

Como se observa en la Figura 14 el rendimiento disminuye desde el momento en que se acciona la
bomba de vacio que permite la permeacion de hidrégeno a través de las membranas. Esto sucede
también para las concentraciones de O, que ofrecian estabilidad en el RLFDZ sin succion, por el
incremento en la velocidad de formacion de coque que tiene lugar al retirar H, del medio de reaccién.
Este comportamiento se analiza en el siguiente apartado.
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Figura 14. Variacion del rendimiento a CsHe en RLFDZ+MB con una U;=4,0 a 550°C para distintas concentraciones de oxigeno
en la alimentacion con detalle de accionamiento de bomba de vacio a succion méaxima.
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4.6 Ensayos en RLFDZ+MB con requlacion de presion de vacio.

Como se ha comprobado, el rendimiento a propileno no solo no mejora al permear hidrégeno a
maximo vacio sino que disminuye en gran medida, al contrario de lo observado en estudios previos [12].
Ademas, en la presente serie experimental, se observé una tasa de coquizacién mucho mayor en la fase
de la reaccion en la que la bomba de vacio entraba en funcionamiento, como se puede comprobar en la
Figura 15.
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Figura 15. Variacion de la concentracion de CO; en los gases de salida a 550°C, u=4,0 y para distintas concentraciones de
oxigeno alimentado.

Se propuso la siguiente hipotesis para esclarecer los resultados obtenidos, a fin de dar una
explicacién al aumento de la formacién de coque y la falta de mejoria en el rendimiento a propileno: La
retirada selectiva de hidrogeno a través de las membranas afecta tanto al equilibrio de la reaccion de
deshidrogenacion de propano como a la reaccion de formacion de coque, siendo mds sensible a la
retirada de hidrogeno (en las condiciones ensayadas) la formacion de coque que la deshidrogenacion. De
acuerdo a las Ecuaciones 1 y 3 la velocidad de desaparicion de propano para formar coque es mas
sensible a la presencia de hidrégeno en el lecho. Sin embargo, los resultados encontrados en estudios
previos [26] sugieren que, bajo ciertas concentraciones de hidréogeno en el lecho, la cinética de
deshidrogenacién (lineal, de orden 1 para el H,) seria mas rapida que la de coquizacion (orden 3,25) y el
equilibrio de reacciéon se desplazaria hacia la formacion de propileno sin comprometer la estabilidad del
sistema. Esta hipoétesis se muestra cualitativamente en la Figura 16

- Deshidrogenacion de propano: GHg ¢ GHe + H, Ecuacion 1

- Formacién de coque: GHs — 3 CHgs + 3,25 H, Ecuacion 3
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Formacién coque
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Figura 16. Comparacién de la velocidad de desaparicién de propano para las reacciones de deshidrogenacién y formacion de
coque.

Como se observa en la Figura 16, la retirada de hidrégeno a través de las membranas, favoreceria
ambas reacciones (deshidrogenaciéon de propano y formacion de coque) pero lo haria relativamente mas
sobre una reaccion u otra en funcion de la cantidad permeada. Por ello se propusieron una serie de
experimentos en los que se regulara la presiéon de vacio con el objetivo de reducir la cantidad de
hidrégeno permeado, y asi tratar de trabajar en la zona en la que se ve favorecida la ratio de la reaccién
de deshidrogenacién sobre la de formacion de coque.

Esta regulacién de presion, estard limitada a la presion parcial del hidrégeno generado en el reactor.
Esto es, a partir de una presién de vacio determinada, no se producira permeacion de hidrégeno a través
de las membranas puesto que la fuerza impulsora sera nula.

De los experimentos realizados en el RLFDZ (Figura 17) se concluye que la concentracion
aproximada de hidrégeno generado es de un 13%, por tanto la presién parcial de hidrégeno dentro del
reactor es aproximadamente de 130 mbar. Los ensayos se realizaron de tal forma que la regulacién de
presion de vacio fuera aproximadamente unos 70 mbar y 35 mbar. Como ya se ha indicado
anteriormente, establecer una presion de vacio superior a 130 mbar supondria que la fuerza impulsora
fuera nula y no existiria permeacioén de hidrégeno.
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Figura 17. Evoluciéon de la concentracion de gases de salida en RLFDZ+MB a 550°C, U;=4,0 y concentracion de O, del 4%.

El efecto de la regulacién de presidn de vacio se puede observar en la Figura 18 donde se aprecia la
variacion de la concentracién cuando la bomba esta en funcionamiento (para 2 presiones de vacio
distintas) y cuando no lo esta.
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Figura 18. Variacién de la conversién de propano con el tiempo en RLFDZ+MB a 550°C, Ur=4,0, 0,=6% con regulacién de la
presion de vacio.

Notese que cuando cesa el vacio a 35 mbar, la presion en el lado permeado se recupera (hasta
alcanzar la atmosférica), de ahi que crezca la conversién de propano. A la vista de los resultados, se
concluye que no se ha logrado obtener el punto en el que supuestamente (de acuerdo a la hipdtesis) la
cinética de la deshidrogenaciéon de propano estad favorecida respecto a la cinética de la formacién de
coque, teniéndose menos conversidn para ambos niveles de succién que cuando no se retira hidrégeno.
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4.7 Resistencia mecdanica de las membranas.

Para determinar que la selectividad a H, no vario respecto al resto de gases después de varios ciclos
de reaccién se realizaron los siguientes ensayos:

- Ensayos de influencia del CO en la permeacion: el resultado fue que no existié sefal de CO en la
corriente permeada ni tampoco una disminucién del caudal de hidrégeno permeado.

- Ensayo de permeacion de Nx: no se observo seial en el cromatégrafo de nitrégeno en la corriente
permeada.

- Comparativa respecto del caudal de argén alimentado y retenido en los distintos ensayos de
permeacion de hidrégeno. Los datos se muestran en la Tabla 7.

Tabla7. Comparativa de caudal de argén en los ensayos de permeacion
416,3 416,3 416,3 416,3 416,3
411,9 410,5 410,9 416,0 422,2

La discordancia entre los datos (en torno al 1% de error) puede ser debida a errores en la medida de
caudales en el burbujimetro. El andlisis SEM revela cierto contenido de Pd y Ag en el catalizador que
puede provenir del desgaste de la capa de Pd durante la fluidizacidn (mas informacién disponible en el
Anexo H). No obstante, la erosion de la capa densa no ha supuesto un deterioro en la selectividad de la
membrana ni un aumento de la permeabilidad.

4.8 Comparativa de resultados frente a otros trabajos previos.

En la Figura 19 se muestran datos de otros estudios relacionados con la deshidrogenacién de
propano en comparacién con los obtenidos en el presente estudio. El dato de conversiéon de propano
relativa, esta calculado como el cociente entre la conversién de propano experimental y la conversién de
equilibrio tedrica (~40%). Para mas informacién pueden consultarse las referencias sefialadas en la misma
figura.
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Figura 19. Comparativa normalizada de resultados para la deshidrogenacién de propano con los consultados en la literatura.
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5

5.1

CONCLUSIONES

Conclusiones.

A lo largo de la parte experimental del presente estudio, se han obtenido distintas conclusiones que

se plasman a continuacion:

La reaccién de deshidrogenacion de propano en un RLF convencional sin aporte de oxigeno no
permite obtener una actividad catalitica estable con el paso del tiempo a consecuencia de la
deposicién de coque sobre la superficie activa del catalizador, proveniente de la descomposicion de
propano, produciendo su desactivacion. De este modo, queda justificado el uso del RLFDZ para
llevar a cabo la reaccién.

Bajo ciertas condiciones de operacion relativas a la cantidad de agente oxidante alimentado, el
RLFDZ es capaz de operar sin pérdida de actividad gracias a la regeneracién en continuo del
catalizador in situ.

La implementacion de las 2 membranas en el reactor, ha supuesto una extraccion selectiva y
abundante de hidrégeno, lo que ha supuesto (contrariamente a la premisa de que se mejoraria el
rendimiento al desplazar el equilibrio a la formacidn de propileno) un inconveniente puesto que la
tasa de coquizacién ha aumentado por encima de la de deshidrogenaciéon, disminuyendo el
rendimiento global del proceso.

La capa de Pd-Ag de las membranas actia como un catalizador para la descomposicion de alcanos
como se observo al coalimentar H,/CsHs en los ensayos de inhibicién a la permeacion, promoviendo
la deposicidn de coque.

Bajo la hipdtesis de que al retirar mayor cantidad de hidrégeno, la reaccién de formacion de coque
se ve favorecida, el estudio de variacion de las presiones de vacio (y por tanto de la presion de
hidrégeno permeado) determina que la conversidn, y por tanto el rendimiento, es muy sensible a
este factor.

La erosidn fisica de la capa de paladio de las membranas no ha supuesto una pérdida de
permeoselectividad a hidrégeno.

Propuestas de futuro.

Realizar un estudio cinético detallado de la deshidrogenacién de propano y de la deposiciéon de
coque sobre el catalizador objeto de estudio (Pt-Sn/MgAl,O4) para validar o descartar la hipdtesis
acerca de la concentracion 6ptima de H, en el lecho que permite favorecer la deshidrogenacion
respecto a la desactivacién catalitica.

Estudiar la velocidad de mezcla axial de las particulas de catalizador entre las distintas zonas del
lecho mediante ensayos fluidodindmicos con distintas velocidades de gas.

Estudiar la cinética de regeneracién por combustion de coque para el catalizador en cuestién.

Comparar la cinética de combustiéon de coque con la velocidad de mezcla axial de sélidos en el
RLFDZ para evaluar, numéricamente, la capacidad del sistema para regenerar el catalizador en
continuo.

Estudiar las causas que impiden que la deshidrogenacién de propano alcance la conversiéon de
equilibrio tedrica: posible retromezcla del gas reactivo hacia la zona de regeneracién, limitaciones a
la transferencia de materia gas-sélido condicionadas por burbujas de gas de gran tamafo, etc.
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Nomenclatura

NOMENCLATURA

APteérica,méx
&b

Emf

N;

.

@

Patm

Ph2

Pyacio

RLF

RLFDZ
RLFDZ+MB

P
Scame/cans

SEM
STP
T
TCD

u
Ugas
Ums
Uo

Uy
ur,reac

Urreg

Wcat

Balance al carbono [%)]

Diametro de particula [um]

Diametro de particula promedio [um]

Caida de presién en el lecho de catalizador [mm.c.a.]
Diferencia de presiones parciales de H, a ambos lados de la membrana [mbar]
Caida de presidon maxima en el lecho [mm.c.a]

Porosidad del lecho

Porosidad del lecho en condiciones de minima fluidizacion
Flujo molar del componente i [mL/min]

Flujo de permeacién de hidrégeno [cm?*(STP)/cm?min]
Constante de proporcionalidad

Longitud total del lecho[cm]

Viscosidad del fluido [Pa-s]

Numero de atomos de carbono del componente i
Diametro exterior [mm]

Diametro interior [mm]

Presidn atmosférica [bar]

Presién parcial de hidrégeno [mbar]

Presion de vacio por succion en la membrana [mbar]
Reactor de lecho fluidizado convencional

Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Reactor de lecho fluidizado de dos zonas con membranas
Densidad del gas [g/cm3]

Selectividad a propileno respecto al propano [%]
Microscopia electrénica de barrido (Scanning Electron Microscopy)
Condiciones estandar (Standard Temperature-Pressure)
Temperatura del lecho de reaccién [°C]

Detector cromatografico por conductividad térmica
Viscosidad del gas [Pa:s]

Velocidad superficial del gas (argon) en el lecho [cm3(STP)/cm?s]
Velocidad de minima fluidizacion [cm3(STP)/cm?-s]
Velocidad de ascenso del gas [cm?(STP)/cm?-s]

Velocidad relativa respecto de la de minima fluidizacion.
Velocidad relativa en la zona de reaccién

Velocidad relativa en la zona de regeneracion

Peso de catalizador [g]
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Xcamg Conversién de propano [%]

XRD Andlisis por difraccion de rayos X (X-Ray Diffraction)
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Anexo A

ANEXOA. REACTORES DE LECHO FLUIDIZADO

La fluidizacion es la operacion mediante la cual particulas sélidas pasan a un estado fluido al
suspenderse en una corriente de gas y/o liquido. Este método de contacto posee algunas caracteristicas
especiales, convirtiendo a la ingenieria de la fluidizacion en una herramienta de gran aplicacion.

A.1 Introduccion.

Si un fluido pasa a través de un lecho de pequefas particulas a una baja velocidad, dicho fluido
Unicamente circula a través de los espacios huecos del lecho de particulas. Esta situacion se conoce como
“lecho fijo” (Figura A.1a). Ante un incremento de la velocidad del flujo ascendente, éste provoca un
desplazamiento de las particulas sélidas de forma que se crean fenédmenos de vibracién y movimiento de
solido en regiones restringidas. Este comportamiento corresponde a un “lecho expandido”.

A una mayor velocidad de fluido se alcanza un punto donde todas las particulas se encontrarian
suspendidas por la accion de fluido ascendente. En ese momento las fuerzas de fricciéon entre las
particulas y el fluido corresponderian tnicamente al peso del lecho de particulas, ya que la componente
vertical de las fuerzas compresivas entre las particulas desaparece y la caida de presién en la seccién del
lecho se corresponde Unicamente al peso del fluido y de las particulas en dicha seccién. En ese momento
se considera que el lecho estd recientemente fluidizado, pudiéndose referir a él como “lecho de
fluidizacién incipiente” o “lecho de minima fluidizacién” como se observa en la Figura A.1 b) [31].

Lean phase
Incipient or Aggregative fluidization
minimum or bubbling with pneumatic
Fixed bed fluidization fluidization Slugging transport

f—F—|

A [P e P R R —
N M MW MK
Gas or liquid Gas or liquid Gas Gas Gas or liquid
(low velocity) (high velocity)
(a) (b) (c) (d) (e)

Figura A.1. Esquemas de la fluidizacion, a) Lecho fijo, b) Lecho de minima fluidizacion, c) Lecho fluidizado, d) Lecho “slug”, )
Lecho de transporte neumatico.

Aumentando esta velocidad del fluido se considera el sistema como un “lecho fluidizado” (Figura A.1
¢). Este reline una serie de caracteristicas fisicas que asegura que el comportamiento que posee es tal y
como se ha descrito con anterioridad, y son:

- Lasuperficie del lecho debe poseer horizontalidad, aun incluso ante una inclinacién del recipiente.

- En el caso de practicarse un orificio en una pared del recipiente debe haber flujo de sélido a través
del mismo.

- Debe cumplir el principio de los vasos comunicantes.
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La fluidizacion es un fendmeno que se ve afectado por una serie de factores que lo posibilitan o lo
dificultan, es decir, se puede hablar de la calidad de la fluidizaciéon [31], que va acompaiada de la
facilidad con la cual las particulas fluidizan, asi como el rango de operacién en el cual es posible éste
fendmeno. El mas importante de todos esta relacionado con el tamario y distribucién de tamarnos del
sélido. Por lo general las particulas finas tienden a agruparse y aglomerarse. En cambio, si éstas poseen
un amplio rango de tamanos es posible trabajar en un rango amplio de velocidad de fluido, permitiendo
tener unas condiciones de operacion flexibles.

Por el contrario, los lechos con un tamaro de particula muy uniforme suelen fluidizar peor pudiendo
provocar severos danos estructurales en lechos grandes. En este caso se puede mejorar la calidad de la
fluidizacion anadiendo una pequeia cantidad de particulas finas que actuarian como lubricantes [31].

El segundo factor mas importante para una buena fluidizacién es el ratio empleado entre densidad
de sdlido y de fluido. Normalmente los sistemas liquido-sélido fluidizan de forma homogénea, pero en
cambio los sistemas gas-solido exhiben un comportamiento mas heterogéneo. En estos ultimos pueden
aparecer grandes desviaciones de un comportamiento considerado como normal cuando se trabaja con
particulas de baja densidad en gases densos y viceversa. Es por ello que resulta necesario obtener el
compromiso entre ambos para alcanzar un buen régimen de fluidizacion durante una operacion [31].

Asimismo existen otros factores que afectan directamente a la calidad de fluidizacién, como son la
geometria del reactor, la disposicion del gas de entrada o el tipo de sélido: su forma, rugosidad, dureza o
resistencia al desgaste [31].

A.2 Reactores de lecho fluidizado de dos zonas.

En el marco de investigacion del presente proyecto, el grupo de investigacion del CREG de la
Universidad de Zaragoza se ha centrado en la investigacidn de sistemas cataliticos heterogéneos [32-36]
basados en deshidrogenacion de alcanos y en reformado oxidativo a partir del desarrollo de dos sistemas
capaces de generar diferentes atmésferas dentro del mismo lecho, posibilitando el trabajo en continuo
en los diferentes procesos investigados. Ambos se registran como el reactor de lecho fluidizado de dos
zonas (RLFDZ) (Figura A.2 a) y el reactor de lecho fluidizado de circulacién interna (RLFCI) (Figura A.2 b).
Asi, en el ano 2008 el CREG consiguio la patente del “reactor de lecho fluidizado de dos zonas” [37], que
se caracteriza por poder trabajar con diferentes atmaésferas dentro de un mismo espacio fisico.
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Figura A.2. Diferentes configuraciones de reactores de lecho fluidizado. a) RLFDZ; b) RLFCI.

En el RLFDZ existen dos puntos diferentes de alimentacién, una por la parte inferior y otra por la
zona intermedia del lecho, lo que permite trabajar en un mismo sistema con dos atmosferas reactivas
diferentes. El reactante (generalmente un hidrocarburo de cadena corta) es alimentado en un punto
intermedio, de modo que la reaccion de interés se produce en la zona superior del lecho, por encima de
esta alimentacién. Por la parte inferior se alimenta un agente oxidante (generalmente oxigeno diluido)
con el fin de quemar el coque formado sobre la superficie de las particulas de catalizador provenientes de
la zona de reaccién, que produce su desactivacion.

La integracion de procesos en un mismo lecho fluidizado, con intercambio continuo de sélidos entre
las fases reactiva y regenerativa, posibilita el trabajar en continuo sin pérdida de actividad. Este hecho
resulta especialmente relevante en procesos industriales en los que intervienen reacciones cataliticas
heterogéneas que poseen problemas de desactivacién de catalizador por deposicion de coque o por
saturacion del adsorbente. Actualmente, estas reacciones son llevadas a cabo a nivel industrial en
sistemas discontinuos o semi-continuos basados en reactores de lecho fijo o en lechos fluidizados
circulantes. La principal ventaja del RLFDZ, respecto al modo operativo actual para los procesos citados,
es la posibilidad de trabajar en continuo evitando las paradas (“tiempos muertos”) relativas a la
regeneracion del catalizador.

A.3 Lineainvestigadora del CREG en Reactores de dos zonas (RLFDZ).

El Reactor de Lecho Fluidizado de Dos Donas (RLFDZ) ha sido utilizado con éxito en el estudio de
reacciones cataliticas heterogéneas de uso comun en la industria quimica. A continuacion se detalla la
linea de investigacion seguida por el CREG:
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En sus inicios, el RLFDZ se empled para llevar a cabo una oxidacién catalitica selectiva (acoplamiento
oxidativo de metano) [36] puesto que los métodos habituales de operacién eran incapaces de controlar
el estado de oxidacién del catalizador, provocando una pérdida de selectividad al producto deseado.
Para ello se emplearon catalizadores tipo redox, posibilitAndose la separacion de zonas con diferente
estado de oxidacion en el RLFDZ. Asi, en una de ellas se produce la reacciéon de oxidacién selectiva,
mientras que en la otra se re-oxida al catalizador para dejarlo en su forma reactiva. De esta forma se
conseguia controlar el estado de oxidacién del catalizador y, por lo tanto, incrementar la selectividad al
producto deseado.

Posteriormente quedé demostrado como la selectividad a olefinas (butadieno) se incrementa al usar
el RLFDZ para la reaccion redox de deshidrogenacion oxidativa de n-butano sobre catalizadores de
VMgO [32]. Ademads, se consiguieron aumentar los rendimientos en la oxidacién parcial de n-butano para
la obtencién de anhidrido maleico cuando se empleaba un RLFCI y catalizador comercial VPO [34]
respecto a otros sistemas estudiados, como reactores de lecho fijo o de membrana [35].

Otra aplicacion que se le dio al RLFDZ fue en las reacciones de deshidrogenacién de alcanos, mas
concretamente la de n-butano [33] y propano [35] empleando catalizadores de Cr,0s/AlLO;. En estas
reacciones la formacién de coque provocaba la desactivaciéon del catalizador, pero el uso del RLFDZ
permitia la existencia de dos zonas. En la superior se producia la reaccion de deshidrogenacién
(coquizacién), mientras que en la inferior se regeneraba el catalizador afadiendo oxigeno diluido que
quemaba por combustién la materia carbonosa que hacia perder reactividad al catalizador.

Mas tarde se ide6 el RLFDZ con cambio de seccidn entre las zonas de regeneracién y reaccién. Esta
disposiciéon permitia trabajar con diferentes velocidades reducidas en cada zona posibilitando un mayor
control del proceso. El hecho de tener una menor seccién en la zona de regeneracién permitia introducir
un menor caudal de agente oxidante diluido, por lo que el caudal total que debia atravesar la zona
superior (reaccidn) era menor, alcanzandose unos mayores tiempos de residencia y, por lo tanto, mayores
conversiones en los procesos. Bajo este sistema se estudié la deshidrogenacion de alcanos [24],
observando una mejora global del proceso en comparacién con estudios anteriores.

Actualmente la investigacién del CREG en este campo se estd centrando en procesos de
aromatizacion de metano para la obtencion de benceno, tolueno y xileno, asi como en procesos de
reformado oxidativo de etanol y de glicerol. Ademas también se estdn desarrollando estudios
fluidodinamicos en RLFDZ con cambios de seccion para analizar la transferencia de sélidos entre las dos
zonas y el contacto sélido-gas en su interior.

Ampliando el campo de investigacion del CREG, se han estudiado sistemas multifuncionales de
otras universidades donde destaca la incorporacién de membranas en procesos llevados a cabo en
lechos fluidizados los cuales han provocado, bien por una distribucién selectiva de reactivo o por la
retirada selectiva de un producto de la reaccién, un aumento en el rendimiento de los proceso llevados a
cabo. Bajo este conocimiento el CREG decidié implantar ya en 2005 la tecnologia de las membranas en el
RLFDZ para la deshidrogenaciéon de propano [24, 11, 26]. El objetivo es obtener un incremento en el
rendimiento global del proceso, el cual lleva asociado un aumento en la formacién de coque, efecto
mitigado con el uso del reactor de dos zonas. Asi se lograria aunar la principal ventaja que aportan las
membranas al proceso (mejora del rendimiento) solucionando el principal inconveniente que éstas
poseen (mayor formacién de coque) al trabajar con el RLFDZ, el cual aportaria su principal ventaja, el
poder trabajar en continuo por regeneracion in-situ del catalizador en la zona inferior del sistema.
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ANEXO B. MEMBRANAS DE PALADIO-PLATA

B.1 Introduccién.

Una membrana es una fase permeable, generalmente con forma de film delgado, de una amplia
gama de materiales, que comprende desde solidos inorganicos hasta diferentes polimeros. Su principal
objetivo es controlar el intercambio de materia entre dos fases fluidas adyacentes actuando de forma
selectiva como si de una barrera se tratase para separar las diferentes especies, bien por tamizado o
mediante un control de la tasa de permeacion a su través. Los procesos asociados al transporte a través
de la membrana son el resultado de un flujo forzado asociado en su mayoria con gradientes de presion,
temperatura, concentracion o potencial eléctrico entre las dos fases adyacentes [29].

Gran parte de los progresos asociados a la separacién con membranas o reactores de membrana
han tenido lugar durante los Gltimos afos, principalmente en el desarrollo de nuevos materiales capaces
de soportar elevadas temperaturas y/o tener una elevada resistencia mecénica. Por lo general las
membranas inorganicas ofrecen una serie de ventajas respecto a las orgdnicas, como mayor estabilidad a
altas temperaturas (>100°C) y buena resistencia quimica y mecanica. La sintesis de materiales inorganicos
microporosos o densos estables para la preparacion de membranas es el factor clave para provocar un
incremento en el numero de aplicaciones de procesos cataliticos empleando separaciones con
membranas.

B.2 Membranas metalicas para permeacién de hidrégeno.

El mecanismo de transporte del hidrégeno a través de las membranas metdlicas estd asociado a la
interaccion de los atomos de hidrégeno con el metal. El H; se disocia sobre la superficie de la membrana
y, posteriormente, se disuelve en la matriz del metal. Por ultimo, el hidrégeno mono-atémico difunde
hacia el otro lado de la membrana debido a la APy, a ambos lados de la misma donde se recombina.

Alcanzar el compromiso entre selectividad y permeabilidad es uno de los objetivos en el campo de
las membranas. La idea es depositar finas capas de material con elevada selectividad sobre soportes de
elevada permeabilidad. De hecho, las membranas porosas son empleadas como soporte para capas muy
finas y uniformes de metales selectivos como el paladio o aleaciones de paladio. Estas membranas
ofrecen la ventaja de conservar elevadas selectividades a hidrégeno, mejorando su flujo de permeacion
(Figura B.1).

Una de las aplicaciones actuales de la industria, y que tiene grandes perspectivas de futuro es el uso
de estas membranas para obtener hidrégeno de alta pureza o ultrapuro, necesario para la fabricacién de
semiconductores, o para el proceso Epitaxy (en la fabricacidon de transistores de unién bipolar) [30]. Una
de las aleaciones mds prometedoras en la consecucién de purezas elevadisimas (impurezas del orden de
ppt), aunque a un elevado coste, es la de Pd-Ag.
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Figura B.1. Permeabilidad de membranas de distintos metales elaboradas por REB Research [30].

B.3 Ensayos de permeacion.

El calculo de las cantidades de hidrogeno permeado a través de las membranas en los distintos

ensayos de permeacion presentados en la Memoria se realizaron por 3 métodos diferentes, que se
describen a continuacién:

Medida directa del caudal de hidrogeno (Método 1): Se utilizd un burbujimetro disefiado para
caudales entre 10-100 mL/min. Sin embargo, este método no permitié que en los experimentos en
reaccion de deshidrogenacién se pudiera medir el caudal con buena precision. El caudal de
hidrégeno generado en reaccidén no permitia obtener mas de 10 mL de hidrégeno permeado por lo
que no se pudo medir con este método.

Medida de concentracion de hidrégeno por cromatografia (Método 2): Para poder determinar la
cantidad de hidrégeno permeado mediante el cromatégrafo de gases es necesaria su dilucién, pues
la corriente de salida de la bomba es de hidrégeno puro, y el cromatégrafo satura la sefial del pico
de hidrégeno para concentraciones superiores al 13% aproximadamente. Es por ello que se utilizé
argoén como gas diluyente en la cantidad necesaria para poder obtener un pico representativo de la
concentracién de hidrégeno.

Medida de la cantidad de hidrégeno por diferencia (Método 3): También se puede establecer la
cantidad de hidrégeno permeado calculado como diferencia entre la cantidad de hidrégeno
alimentada y la cantidad de hidrégeno retenida (medida mediante cromatografia).

El método utilizado en los ensayos de permeacion (y presentados en la Memoria) para calcular el

flujo de hidrégeno permeado es el de determinacién de la concentracién de hidrégeno en la corriente de
salida de la bomba por cromatografia. En la Figura B.2 se muestra la comparativa de los tres métodos
para un ensayo de permeacion a 550°C.
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Figura B.2. Comparativa del flujo de permeacién para distintos métodos a 550°C.
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Anexo C

ANEXOC. INSTALACION

C.1 Equipos de la Instalacion.

En la Figura C.1 se presenta el esquema de la instalacién, divida por secciones, utilizada en la
reaccion de deshidrogenacién de propano.
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Figura C.1. Esquema bésico de la instalacién experimental.

Como se observa en la Figura C.1 la seccion de alimentacidn estd compuesta por las bombonas de
reactivos (se detallan en el apartado siguiente C.2) y los equipos que regulan el caudal de salida de las
mismas. Estos equipos son los manorreductores que permiten regular la presion de salida de los gases de
las bombonas y posteriormente en la linea de alimentacidon se encuentran los controladores de flujo
masico que permiten controlar el caudal de cada reactivo alimentado al reactor.

Los manorreductores son los que se suministran con las bombonas y los medidores de flujo masico
son independientes para cada reactivo y se detallan en la Tabla C.1.
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Tabla C.1. Medidores de flujo en la seccién de alimentacion.

5850TR Brooks® He 0-400 cm? (STP)/min

5850TR Brooks® He 0-1000 cm? (STP)/min

5850TR Brooks® CsHg 0-100 cm? (STP)/min
MC-Series Alicat 0, 0-20 cm? (STP)/min
MC-Series Alicat CH, 0-100 cm? (STP)/min

Los medidores M-1, M-2 y M-3 (Brooks® Model 5850TR) son modelos que necesitan de un
controlador externo (Four Channel Read Out Mod. 0154, Brooks Instrument), en los cuales se establece el
porcentaje de apertura de la valvula del medidor, y no el caudal deseado, por lo que previamente deben
ser calibrados. Los medidores M-4 y M-5 son medidores digitales en los cuales se especifica directamente
el caudal deseado. En la Imagen C.1 se muestran estos equipos.

Imagen C.1. De izquierda a derecha: Controlador digital de flujo masico (Alicat Scientific), medidor analégico (Brooks Instrument)
y controlador digital de flujo masico (Brooks Instrument).

En la seccidn de reaccion se distingue en primer lugar una valvula de tres vias (V-1) con la cual poder
registrar la sobrepresion dentro del reactor mediante el transductor de presién por membrana (E-1).
Posteriormente se encuentra el propio reactor multifuncional alojado dentro de un horno eléctrico de
6cm de didmetro interno y 40cm de altura realizado en acero inoxidable y calentado por resistencias
eléctricas internas rodeadas por una camisa ceramica. Dentro del reactor se sitla un termopar tipo K
conectado al controlador PID de temperatura, mientras que conectada a las membranas de paladio esta
la bomba de vacio (B-1) para generar la diferencia de presién a ambos lados de las membranas,
midiéndose esta presién de vacio en el vacuémetro (E-2). Las caracteristicas de cada uno de los equipos e
imagenes de los mismos se detallan en la Tabla C.2 y en la Imagen C.2 respectivamente.

Tabla C.2. Equipos de la seccién de reaccion.

P445 Digitron
DVR 2 Vacuubrand
3116 Eurotherm
2P-3 Telstar
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Imagen C.2. De izquierda a derecha: transductor de presién (P445, Digitron), vacuémetro digital (DVR 2, Vacuubrand),
controlador de temperatura (3116, Eurotherm), y bomba de vacio (2P-3, Telstar).

La seccion de andlisis esta conformada por el cromatégrafo de gases WGC-R3000 (SRA /nstruments)
de con su correspondiente software “Soprane”. Este consta de tres canales formado por sendos médulos
que incluyen tres columnas (MS5A 10mBF, PPQ 8m Var, Al20s 10mBF) acoplados a un detector de
conductividad térmica (TCD) y una bomba de vacio para la toma de muestras (Imagen C.3). Ademas del
cromatoégrafo también hay en esta seccidn una valvula de aguja (V-2) con la que controlar la sobrepresion
de la linea de reaccion y asi desviar parte del flujo hacia la entrada del cromatégrafo y un burbujimetro
para la medicién del caudal total de salida del sistema.

Imagen C.3.Cromatdgrafo de gases uGC-R3000 de SRA Instruments.

C.2 Relacién de reactivos.

En las siguientes tablas se indican detalladamente la relacién de reactivos utilizados en la reaccién
de deshidrogenacién de propano, las botellas usadas en la calibracién de los equipos, asi como otros
compuestos usados en los ensayos de permeacién de las membranas.

Tabla C.3. Reactivos usados en la reaccién

Linde S.A. 99.999 Gas
Praxair S.A 99.999 Gas
Linde S.A. 99.999 Gas
Linde S.A. 99.95 Gas
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Tabla C4. Composicién (segun fabricante) de la botella patrén de calibracién del cromatégrafo de gases.

9.347
2.024
2.055
Linde S.A. 30.11 Gas
10.02
1.967
1.966

Resto

Tabla C.5. Compuestos usados en permeacién.

CO (5.024)
Lind G
inae CO, (5.039) *
Air Liquide S.A 99.999 - Gas
Alphagaz 99.5 - Gas
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ANEXOD. CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR

En este apartado se especifican los aspectos concernientes al catalizador, tales como su
composicion, estudio fluidodinamico, morfologia y propiedades cataliticas. Notese que la sintesis y
estabilizacién del catalizador no han sido objeto del presente proyecto, por lo que se incluye un resumen
al respecto.

D.1 Sintesis y estabilizacion.

El soporte de MgAl,O, fue sintetizado a partir de nitratos hidratados de aluminio y magnesio, ambos
comerciales, segun el método descrito por Medrano [26]. Tras realizar la sintesis del soporte se procedié a
la impregnacién secuencial del catalizador en sendas disoluciones de estafio (0,3 % en peso) y platino
(0,3 % peso). Para ello, se empled el método de impregnaciéon conocido como “impregnaciéon a humedad
incipiente”, el cual consiste en impregnar Unicamente el volumen de poros de un soporte sélido catalitico
empleando una disolucién de un metal que actia como catalizador.

Para estabilizar el catalizador se aplicaron sucesivos ciclos de reduccién, reaccién y regeneracién de
tal forma que se obtenga un catalizador gastado que asegure un comportamiento reproducible con el
paso del tiempo, es decir, que posea unas propiedades cataliticas estables. Durante la etapa de reaccién
se producen reacciones secundarias como la de craqueo térmico y la de formacién de coque que
provocan la desactivacién del catalizador al inhibir la actividad de los metales cataliticos con una
consecuente pérdida de actividad. Para eliminar este coque es necesaria una etapa de oxidacién en la
cual se produce la combustién completa del mismo por reaccién con el oxigeno, desprendiéndose toda
la materia carbonosa del catalizador en forma de CO,. Ademas de quemar todo el coque, en esta etapa
también se produce la oxidacién de los metales cataliticos (Pt, Sn). El problema se encuentra en que la
especie activa del catalizador es la forma reducida del platino y el estaiio (estado de oxidacion cero), por
lo que al encontrarse oxidados no muestran actividad catalitica. Por eso es necesaria una etapa de
reduccién con hidrégeno previa a la etapa de reaccion. En ésta se reactivan los centros cataliticos de Pty
Sn al formarse la especie activa del catalizador.

D.2 Propiedades cataliticas.

El soporte es un material ceramico poroso de elevada superficie especifica y una muy buena
interaccion con la fase metdlica, lo que le permite obtener un alto grado de dispersién de los
componentes activos, basico para tener un catalizador activo y selectivo en la reaccidon de
deshidrogenacién. Destacan, ademas, su elevada resistencia quimica y mecanica, su elevado punto de
fusion y su baja acidez. Es la incorporacion del magnesio (metal alcalinotérreo) el que le confiere un
caracter neutro, limitando la apariciéon de reacciones secundarias como la de craqueo térmico o la de
formacién de coque en comparacién con otros soportes mdas acidos como la alimina. Es por todo ello
que la espinela de MgAl,O, resulta ser idonea para llevar a cabo reacciones de este tipo.

El uso de platino como fase activa, muy activo cataliticamente con alcanos y olefinas, no requiere de
grandes cantidades si la dispersién en el soporte es buena. La adicion de estafo disminuye
selectivamente la interaccion Pt-olefina sin afectar en la interaccion Pt-alcano. Esto provoca la
disminucion de la reaccién de hidrogendlisis, asi como la sinterizacién de los centros activos. Es por ello
que emplear Pt/Sn como fase activa es adecuado para conseguir una mayor selectividad al producto
deseado aumentando, ademas, su estabilidad al disminuir la formacién de coque en reaccion.

D.3 Morfologia y composicion

Para la determinacion de la morfologia de las particulas de catalizador, se recurrié al Servicio de
Apoyo a la Investigacion (SAl) de la Universidad de Zaragoza, mas concretamente al Servicio de
Microscopia Electrénica. Este servicio cuenta con equipos de Ultima generacién que permiten realizar
observaciones de las particulas al detalle para observar su morfologia, defectos e incluso detallar su
composicion elemental mediante un andlisis semi-cuantitativo. A continuacién se presentan imagenes y
figuras en las que se detallan estos aspectos.
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Imagen D.1.Particula de Pt/Sn-MgAl.O4 tomada a 463 aumentos.

En la Imagen D.2 se presenta un detalle de la superficie del catalizador tomada mediante el detector
de electrones retrodispersados del microscopio electrénico. En ella se observan puntos claros,
correspondientes a los elementos quimicos mas pesados. En la Figura D.1 se presenta el andlisis
elemental semi-cuantitativo de varios puntos para identificar dichos elementos mas claros.

Imagen D.2.Detalle superficial del catalizador tomada a 33280 aumentos en el que se identifican varios puntos 1,2 y 3 para
realizar su analisis elemental.
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Figura D.1. Analisis elemental de los puntos marcados en la Imagen D.2. De izquierda a derecha: Puntos 1,2y 3.

En la Figura D.1 se observa que el punto mas brillante corresponde a la parte del catalizador donde
estan impregnados el estaino y platino. En el analisis aparecen ademas del estafio otros elementos como
el circonio y el paladio, segun el técnico del Servicio de Microscopia Electrénica (SEM), pueden ser otros
elementos cuyos picos de deteccidn se solapan o interfieren, como en este caso interfieren con el platino.

Puede observarse en la Imagen D.2 como los puntos 2 y 3 parecen tener diferente composicion (al
tener distinta apariencia). El analisis cualitativo muestra que sus composiciones son similares, si acaso con
una mayor concentracion de carbono en el punto 3. Sin embargo esta variacion de carbono es
testimonial en comparacién con el contenido en carbono que presenta la superficie de una particula
coquizada, La Imagen D.3 muestra la acumulacién de coque sobre un centro activo del catalizador,
depositado en forma de nanoestructura cilindrica o nanotubo.

100 nm
—

Imagen D.3.Detalle superficial del catalizador tomada a 78880 aumentos en el que se identifica un nanotubo de carbono.
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Mediante la técnica XRD (X-Ray Diffraction) se obtiene informaciéon acerca de las propiedades
estructurales, tamano y orientacién de las fases cristalinas de una muestra. Consiste en hacer incidir un
haz de rayos X colimado, con una longitud de onda de 5 a 50 nm sobre la muestra, siendo difractado por
las fases cristalinas presentes en funcién de la distancia entre planos atémicos de la fase y del angulo de
difraccion. La identificaciéon de dichas fases se realiza mediante comparacion con diversos patrones. Los
espectros de difraccion de rayos X han sido realizados en el Servicio de Difraccién de Rayos X y Analisis
por Fluorescencia del Servicio General de Apoyo a la Investigacién de la Universidad de Zaragoza. Los
datos se han recogido a temperatura ambiente usando un difractémetro “D-Max Rigaku” provisto de un
anodo rotante. El difractdbmetro funciona a 40kv y 80 mA con un anodo de Cu y se utiliza un
monocromador de grafito para poder seleccionar la radiaciéon CuKalfa1,2. Las medidas se han realizado
barriendo el dngulo de 10° a 90° a una velocidad de 0,03 °/s.

Los resultados que ofrece la espinela de MgAl,O. al ser sometida al ensayo de caracterizacién XRD se
muestra en la Figura D.2. En ella se representa el barrido de intensidad del producto obtenido asi como
los picos de intensidad que debe ofrecer en el caso de tratarse de una sustancia de elevada pureza
(patroén). Por comparativa de ambas intensidades queda demostrado que la calidad de la espinela es alta.

2000
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©
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Figura D.2. Espectro de difraccién de rayos X para una muestra de MgAl204

D.4 Distribucidén de tamanos de particula

Para determinar la distribuciéon de didmetros de particula, se utilizaron varios de tamices de distinta
luz de malla, pesando en cada caso la fraccién de sélidos que los atravesaron. Los resultados se muestran
en la Tabla D.1

Tabla D.1. Distribucién de tamaros de particula.

0,00 0,00
0,0 0,00 0,00
0,1 0,15 0,15
40,4 59,32 59,47
8,9 13,07 72,54
17,2 25,26 97,80
1,5 2,20 100,00
68,1 100,00 100,00
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El diametro promedio de particula se calcula mediante la expresién de la Ecuacién D.1.

dp= ZN1—X' Ecuacién D.1

i=1 dp o

Donde:

- xrfraccién de sélido tamizado.
- dpiluz de malla del tamiz. Nétese que se calcula sobre dpi.; porque la fraccién corresponde a la luz
de malla del tamiz anterior.

El valor de didmetro de particula promedio obtenido, y que es valido para el calculo de la velocidad
de minima fluidizacién es:

dp=132,25um

D.5 Estudio fluidodindmico.

Cuando un gas a baja velocidad atraviesa un lecho de particulas, éste asciende a través de los
huecos interparticulares del lecho perdiendo presién. Conforme se aumenta esta velocidad de ascenso
las particulas van adquiriendo movimiento en su regidn mas proxima. Alcanzada una velocidad
ascensional de gas en la cual la fuerza de empuje que éste ejerce sobre el lecho iguala al peso neto de las
particulas solidas, éstas adquieren un comportamiento fluido al quedar suspendidas por el gas de
arrastre, permitiendo su libre movimiento. A este fendmeno se le denomina lecho fluidizado, en el cual la
pérdida de carga asociada al lecho de particulas se mantiene constante e igual al cociente entre el peso
del sélido y la seccion de paso del gas (APmsx = Wt / Seccidn). La velocidad a la cual se alcanzan las
condiciones de lecho fluidizado se le conoce como velocidad de minima fluidizacion Uws.

Debido al fenémeno de histéresis que surge en los ciclos de fluidizacién - defluidizacion [16], los
experimentos se realizaron a partir del lecho aflojado para evitar la sobrepresiéon generada si el ensayo se
realiza a partir del lecho empaquetado.

A la hora de realizar el ensayo en el laboratorio hay que tener en cuenta que la pérdida de carga
total generada es debida a dos componentes: la pérdida de carga asociada al propio lecho y la pérdida de
carga asociada a la placa distribuidora (AProtal = APiecho + APpiaca). La relativa a la placa distribuidora posee
la caracteristica de ser proporcional al caudal de gas que la atraviesa (APpiaca = K - Qgas), por lo que restada
a la total, que es la que realmente se mide, es posible conocer la pérdida de carga del lecho, que debe
mantenerse constante e igual al cociente entre peso del lecho y seccidon de paso una vez alcanzado el
estado de lecho fluidizado. Esta pérdida de carga asociada a la del lecho viene dada por la ecuacién de
Ergun (Ecuacién D.2).

- 2 . - . 2
B _150. (o) wio g 55 (26) uop

Ecuacion D.2
L &b+ (@5 dp)? &5 (@s- dp)

Siendo AP la caida de presidon del lecho, L su longitud, €, su porosidad, @ la esfericidad de las
particulas, uo la velocidad de ascenso del gas, dp el didametro de particula, y py p la viscosidad y densidad
del gas en las condiciones de operacién.

En dicha ecuacién, al trabajar en régimen laminar es posible despreciar el segundo sumando
respecto del primero, quedando asi una ecuacién lineal con respecto a la velocidad ascensional del gas.
Sin embargo, al aumentar ug se alcanza un maximo de AP, momento en el cual estamos en condiciones
de lecho fluidizado. Esto es debido a que la porosidad del lecho aumenta, pasando de €, a €y, resultando
una disminucién de la presién P, es en ese momento donde la pérdida de carga debida al lecho debe ser
igual al cociente entre el peso neto de lecho y la seccién de paso del gas. En la Figura D.2 se muestra la
pérdida de carga experimental debida a la placa distribuidora.
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Figura D.3. Pérdida de carga debida a la placa distribuidora usando argén como gas de ensayo a 550°C.

Para calcular la pérdida de carga debida al lecho, se realizaron ensayos a 550°C y a 575°C, tanto para
el sélido coquizado como sin coquizar. En las Figuras D.3 y D.4 se muestran los distintos ensayos
comparando la pérdida de carga total con la pérdida de carga del lecho calculada por diferencia entre la
pérdida de carga total y la debida a la placa tanto para el sélido coquizado como sin coquizar.
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Figura D.4. Pérdida de carga total y del lecho de catalizador coquizado. A la izquierda a 550°C y a la derecha a 575°C.
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Figura D.5. Pérdida de carga total y del lecho de catalizador sin coquizar. A la izquierda a 550°C y a la derecha a 575°C.

52



Anexo D

Debido a ello es posible determinar uw¢ graficamente como el punto de corte entre la curva de
pérdida de carga en su tramo lineal y la pérdida de carga tedrica. Como se indica a continuacion, el peso
total de catalizador coquizado es mayor que el catalizador sin coquizar puesto que en este Ultimo el
coque esta eliminado, es por ello que las pérdidas de carga tedricas maximas son diferentes:

) 4719
APesrica,max (COquizado)= m: 85,02 mmH,0
. ) 46,79 ¢
APteérica,max(Sm cqu|zar)= m: 84,51 mmH,0
. ) 2,655 cm \? R
Seccién de paso=m-R°=n- (—) =5,536 cm

En la siguiente Figura D.5 se muestra el procedimiento para determinar la un¢ para el ensayo
realizado a 550°C para el sélido sin coquizar, y en la Tabla D.1 se detallan los valores de uns para éste y el
resto de experimentos calculados con el mismo procedimiento.

100 -+
80 - ..y.w—lul-—‘-mw-—*—‘-—-_
T 60 -
€ A
E
£
& 40 -
=] coelpee APlecho
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s°, 67+ —7 " —""%¢%V" +—+——+—7——F"—F——F—7——T—T—"—7
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2

U,, (cm3STP / cm?2 . s)

Figura D.6. Calculo de la velocidad de minima fluidizacién para el sélido sin coquizar a 550°C usando argén como gas.

TablaD.2. Resumen de resultados de velocidad de minima fluidizacion (cm3(STP)/cm?s).

El dato que se tomara para los experimentos en reaccién, es el dato del sélido sin coquizar a la
temperatura de trabajo en cada caso, pues se fijara la velocidad relativa en la zona de regeneracion del
reactor en la que el sélido estd regenerado.
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ANEXOE. CALIBRACION DE EQUIPOS

En el presente anexo se van a detallar las calibraciones necesarias a llevar a cabo en el equipo
experimental para la obtencion de resultados. De entre todos los equipos especificados en el Anexo C,
estan sujetos a calibraciones previas los medidores de flujo y el cromatégrafo de gases. En los siguientes
apartados se muestran los resultados obtenidos en las calibraciones.

E.1 Calibracion de medidores de flujo digitales.

Ademas de los controladores de flujo que se rigen por la apertura de la valvula, también se dispone
de medidores-controladores digitales de gran precision. Estos ultimos se encuentran calibrados
internamente para una gran cantidad de gases. Al seleccionar el gas de trabajo, el caudal marcado a la
salida del medidor-controlador corresponde al caudal en condiciones estandar de 25°C y 1atm. Se
realizan calibraciones para determinar si realmente el caudal marcado corresponde al caudal real de
salida o existe alguna desviaciéon a considerar para ello se varia el valor de caudal del medidor y se
registra el caudal de salida para cada valor en un burbujimetro. Posteriormente se corrigen los caudales
para asociarlos a las condiciones estandar de operacion.

A continuacién en las Figuras E.1 yE.2 se presentan las rectas de calibracién de los distintos
medidores digitales segun los reactivos para los que son utilizados.

120

100

80

60 -

40

y =0,9962x + 5,8208
R?=0,9999

20

Caudal H, (cm3(STP) / min)

O T T T T 1
0 20 40 60 80 100

Caudal teérico (cm3(STP) / min)

Figura E.1. Calibracion del medidor M-5 para el flujo de hidrégeno.
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Figura E.2. Calibracion del medidor M-4 para el flujo de oxigeno.

A la vista del coeficiente de correlacion lineal, se determina que la calibracion de los medidores es
buena salvo por la pequena desviacidon de caudal inicial (ordenada en el origen distinta de cero) que
indica que el caudal real y el tedrico difieren en esta cantidad.

E.2 Calibracién de medidores de flujo analégicos.

Los medidores de flujo masico que se controlan mediante el porcentaje de apertura de su vaélvula
deben ser calibrados. Estos son empleados en el sistema experimental para controlar el flujo de entrada
de propano, argén desde la zona inferior del reactor y argéon desde la zona superior del reactor. La
calibracién de ambos medidores se realiza variando el porcentaje de apertura de la vélvula y registrando
el caudal de salida para cada ocasion en un burbujimetro. Posteriormente se corrigen los caudales para
asociarlos a las condiciones estandar de operacién. Los resultados de la calibracién se muestran en las

Figuras E.3,E4y E.5.
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Figura E.3. Calibracion del medidor M-3 para el flujo de argdn de la zona inferior del reactor.
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Figura E.4.
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Calibraciéon del medidor M-2 para el flujo de argdn de la zona superior del reactor.
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Figura E.5. Calibracion del medidor M-1 para el flujo de propano.

Dado que en los ensayos de reaccion el caudal de propano a utilizar corresponde a un porcentaje de
apertura pequeno, se realizd una calibracién sobre el mismo medidor pero con un mayor nimero de
valores comprendidos entre 0-20% a fin de ajustar mejor la regresién de los datos. El resultado y la
comparativa se muestran en la Figura E.6.
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Figura E.6. Calibracion del medidor XX para el flujo de propano a bajo grado de apertura y comparativa con la regresién
obtenida en la Figura E.5.

A la vista de los resultados, se utilizarda como calibracién valida para los experimentos la
correspondiente a la Figura E.6 ya que los valores de caudal de propano a utilizar se asemejan mas.

E.3 Calibracién del cromatdgrafo de gases.

A la hora de determinar la composicién de los gases de salida del reactor en el cromatégrafo es
necesario realizar una calibraciéon previa del mismo empleando un patrén de calibracién, en el cual la
composicion de la mezcla es conocida (detallada en la Tabla C.4). Para ello se dispone en el laboratorio de
una bombona de calibracién especial para el proceso de deshidrogenacién de propano, ya que posee
una mezcla con todos los gases involucrados en el proceso y concentraciones similares a los que se
obtienen en reaccion.

El Software de andlisis Soprane es el encargado de registrar el andlisis de los gases en el
cromatografo. En él es necesario acondicionar las columnas del cromatdégrafo ajustando la temperatura,
presion, tiempo de inyeccidén y tiempo de analisis, de tal forma que se obtenga una éptima resolucién en
las areas de los picos de los gases inyectados para su calibracién. En la Tabla E.1 se detallan los valores del
método de analisis programado para las inyecciones.

TablaE.1. Especificaciones del método de operacién de las columnas del cromatégrafo.

90 65 75
67 70 80
0 175 0
140 140 140
50 20 32
Alta Alta Alta

Para determinar la composicion correspondiente a las dreas de pico de cada compuesto, se
realizaron numerosas inyecciones de las cuales se hizo una media aritmética de los valores de las areas
que se muestran en la Tabla E.2.
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TablaE.2. Especificaciones del método de operacién de las columnas del cromatégrafo.

9.347 64573 35.0 A
2.023 1032 92.0 A
2.055 92565 39.3 B
1.968 2434 86.0 A
1.967 89251 45.5 B
10.02 59204 23.0 C
30.11 19357 26.0 C
1.967 892517 50.8 B
20.0 11393 47.5 A
80.0 44387 56.0 A

En la Tabla E.2 se afade el etano, al ser un gas que aparece en reaccién pero que no esta presente en
la mezcla de calibracion. Como la relacién existente de area de pico entre el propano y propileno es
aproximadamente la misma que la relacion de composicion (CiHs:CsHs ~ 3:1), es decir, una misma
composicion registraria un drea muy similar de ambos componentes. Asi, se decide que la calibracion
realizada para el etileno es idéntica a la del etano. Se incluyen también los valores de nitrégeno y
oxigeno, que aunque no pertenecen a la botella de calibracién, fueron también calibrados para los

ensayos de permeacién de las membranas.

Para determinar la linealidad (o no) de la relacién entre el drea de pico y la concentracion de
propano, se realizaron varias inyecciones de mezclas de gases con distintas concentraciones de propano
conocidas. El resultado se muestra en la Figura E.7. La buena regresion lineal indica que el factor de
respuesta (area de pico/porcentaje) utilizado para la concentracion de propano en la botella patrén es, al
menos, extensible a un rango de concentraciones comprendido entre un 10% y un 50%.
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Figura E.7. Dependencia entre area de pico y concentraciéon de propano.
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ANEXOF. REACCIONES DE DESHIDROGENACION DE PROPANO

F.1 Preparacion entre experimentos.

Para asegurar la reproducibilidad del método es indispensable que el catalizador se encuentre en las
mismas condiciones al comienzo de cada experimento (salvo en determinados casos que se encadenan
los experimentos uno tras u otro). Después de cada reaccion el catalizador puede encontrarse
parcialmente coquizado u oxidado, por lo que no muestra la misma actividad catalitica que al comienzo
del ensayo. Es por ello que todo catalizador necesita un proceso de reactivacion para asegurar, no sélo la
reproducibilidad de los experimentos, sino que puedan ser comparables entre si.

El proceso de reactivacion es muy similar al proceso de estabilizacidon del catalizador descrito por
Medrano [26]. En primer lugar se oxida el catalizador con Oz para eliminar la materia carbonosa del lecho.
En esta etapa se produce la combustion del coque, formandose CO2 que es registrado en el cromatégrafo
de gases. Transcurrido un tiempo determinado, la sefal de este gas en el cromatograma es nula,
indicando que se ha eliminado toda la sustancia carbonosa del lecho, es decir, se ha limpiado la superficie
del catalizador y puede darse por finalizada la etapa de oxidacién.

Tras esta primera etapa, los metales cataliticos se encuentran en su forma oxidada, los cuales no son
activos para la reacciéon de deshidrogenacién. Por ello es necesario reducirlos con hidrégeno para que
alcancen su estado elemental (Pt° y Sn°), al ser ésta la especie activa del catalizador. El tiempo necesario
durante esta etapa de reduccién es similar al empleado en el proceso de estabilizacién del catalizador,
dos horas. Ambas etapas se llevan a cabo siempre a 550°C, donde la composicién de la alimentacién es la
reflejada en la Tabla F.1.

TablaF.1. Preparacién de catalizador entre experimentos.

Hasta senal nula de CO;
1:3 550 2 3

Para calentar el horno que acoge el reactor se utilizaron distintas rampas de calentamiento o
enfriamiento, dependiendo de si el experimento se realizé en RLF o RLFDZ+MB. En los experimentos
realizados en RLFDZ+MB la rampa de calentamiento es de 2°C/min frente a los 5°C/min usados en el RLF.
De este modo se evitaron posibles problemas de dilataciéon de las membranas debido a cambios bruscos
de temperatura.

F.2 Reacciones en RLFDZ+MB.

En las Figuras F.1 y F.2 se muestran los experimentos realizados con una velocidad relativa u, = 2,0
en los que se observa la baja conversion de propano alcanzada, que propicioé la decision de aumentar la
velocidad relativa a u. = 4,0 cuyos resultados también se muestran a continuacién. Nétese que aunque
los experimentos se muestran encadenados en las figuras, fueron realizados independientemente.
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Figura F.1. Conversién de propano obtenida en experimentos en RLFDZ+MB con u, = 2,0.

Maan

40

N W W
vn O U,
1 1 1

—2% 0O,
—4% O,

6% O,
—10% O,

—_
(9]
1

Conversion de C;H; (%)
> S

(9]
1

o

0 10000 20000 30000 40000 50000
Tiempo de reaccion (s)

Figura F.2. Conversién de propano obtenida en experimentos en RLFDZ+MB con u; = 4,0.

F.3 Reacciones en RLFDZ+MB con requlacién de presién de vacio.

En la Figura F.3 se muestra el grafico resumen del experimento en RLFDZ+MB con regulacion de la
presion a vacio en primer lugar a 35 mbar y posteriormente a 70 mbar aproximadamente. Para realizar
este ajuste de la presidn se anadié una valvula reguladora de aguja (similar a la vélvula V-2 de la Figura
C.1) en la tuberia de succidn entre la bomba y la salida de las membranas, con el objetivo de reducir el
caudal de hidrégeno permeado.

Se muestran tanto el valor del balance de carbono, como la conversién de propano y la selectividad
a propileno, asi como la evolucién del caudal de gases de salida (retenido), en el que se aprecia la
disminucién de caudal debido a la permeacién de hidréogeno a través de las membranas. El valor de
conversién inicial corresponde al valor aproximado de la conversion de propano cuando la reaccién esta
estabilizada antes de regular la presién de vacio.
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Figura F.3. Grafico resumen de la reaccion en RLFDZ+MB a 550°C y 6% O con regulacién de presion de vacio.
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Anexo G

ANEXOG. CALCULOS Y ESTIMACION DE ERRORES

Los resultados mostrados en la Memoria han requerido de calculos previos los cuales se van a
describir a continuacion.

G.1 Conversidn, selectividad, rendimiento y balance de carbono.

La conversién de propano, en todos los experimentos, queda definida de acuerdo a la Ecuacién G.1.
En dicha ecuacion el factor ni estd referido al nimero de carbonos que contiene la molécula del
compuesto /formado, mientras que el factor de correccién 1/3 atiende a la conversion del propano, al
tratarse de una molécula con tres atomos de carbono (C3Hs). La fraccién de propano convertida en coque
que se transforma en la corriente de salida en forma de CO y CO, esta incluida en el valor de la
conversion, pues es el propano la tnica fuente que proporciona carbono al sistema.

n:
Zi (?I'Fi,salida) ‘FC3H8,saIida

D) (%'Fi,salida) Ecuacion G.1

XC3 Hg=

Como la conversién de propano va a estar referida en términos de composicién de la corriente de
salida y niumero de atomos, la selectividad al producto deseado, propileno, se debe expresar en los
mismos términos tal y como aparece en la Ecuaciéon G.2. El rendimiento de la deshidrogenacion del
propano para la obtencién del propileno se expresa como producto de la conversién de propano por la
selectividad al propileno (Ecuacion G.3).

Fe3Hg salida . s
SCate JCaH = =% Ecuacién G.2
3 6/ 378 Zi (?I'Fi,salida) 'FC3H3,saIida
FeaHg salida
— _ CaMpsalida . ‘2
ResHg =3 (Fren )— XcaHg *© SCaHs/CsHg Ecuacion G.3
i (3Misalida

El balance al carbono expresa el cierre del balance de materia global para la reaccion de
deshidrogenacién de propano. Un cierre del BC al 100% implica que toda la masa de reactivos que ha
sido introducida al sistema coincide con toda la masa de productos recogidos a la salida, es decir, no hay
acumulaciéon de materia en el sistema. Al tratarse de un lecho catalitico heterogéneo con deposiciéon de
coque existe acumulacién de carbono, aunque al trabajar en el RLFDZ es posible regenerar en continuo
minimizando al maximo el término acumulativo. Cuando el cierre del BC se aleje del 100% existe la
posibilidad de que se estén produciendo fugas en el sistema o que la tasa de acumulacién sea muy
elevada. En cambio, un valor préximo y constante en el tiempo al 100% de cierre de balance estd
relacionado con el posible error experimental. La Ecuacién G.4 muestra el calculo de este balance.

XC3H8=M-1OO Ecuacién G4

3'FC3H8,entrada

G.2 Velocidad relativa en la secciéon de reaccion.

Dada la geometria del RLFDZ+MB, cuando la velocidad relativa en la zona de regeneracion esta
fijada, si se desea una concentracién de propano alimentado determinada, la velocidad relativa en la
zona de reaccién queda determinada por esos dos valores.

Dados los didmetros internos de la zona de regeneracién y reaccién del reactor (& = @. — 2mm, 1
mm por cada lado correspondiente al espesor del vidrio) de 16 y 24 mm respectivamente. Y dada la
velocidad relativa en regeneracién fijada en u..g = 4,0 y la fraccion de propano sobre el caudal total
(50%). El calculo corresponde a la Ecuacién G.5.

2

‘Di,reg
Urreg Umf T\ —>

Qreg 2
u — Qiotal — (1-%propano) — (1-%propano) — Ur,reg (Q)i,reg) Ecuacién G 5
rreac D reac 2 D reac 2 Pireac 2 (1-%propano) Q)i,reac
T( T Umf m T *Umf m T *Umf
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G.3 Presion parcial promedio de hidrégeno retenido.

Como indica la Memoria, los resultados de los ensayos de permeacién estan referidos a la presién
parcial promedio de hidrégeno en el lado retenido. Esta presion parcial promedio se calcula segun la
Ecuacién G.6. En la Figura G.1 se muestra la comparativa para un ensayo de permeacién para un indice n
de la Ecuacién de Richardson determinado.

=——— Py, alim + PHy, ret .,
Ph,, ret= ————>— a'mz 2= Ecuacién G.6

2,5

y=0,2813x-0,4307
R?=0,9995

N
o
1

—
(9]
1

Y =0,2194x-0,5219
R®=0,9985
H2’ ret

—
o
1

H2’ ret

Flujopermeadode H,
(cm3/cm?2-min)

o
(%]
1

o
=}

2,0 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0 14,0

0,50
AP,

o
o

Figura G.1. Flujo de permeacién de hidrégeno a 550°C y n=0,50 para la presién de hidrégeno retenida y la presién calculada
promedio.

Como puede observarse, la mejor regresion lineal corresponde a los datos de presion de hidrégeno
retenida tomada como promedio entre alimentacion y salida. Si bien las diferencias no son significativas,
la realidad experimental hace pensar, que la presion de hidrégeno retenida va cambiando a lo largo del
reactor, asemejandose mas a la presion de hidrégeno alimentada en la zona inferior de las membranas, y
asemejandose mas a la presién de salida en las zonas superiores de las membranas. De ahi que se haya
optado por tomar la presién parcial promedio de hidrégeno.

Para determinar el valor del indice n de la Ecuacién de Richardson, se recurrié a una herramienta de
las hojas de célculo (so/ver) que permite optimizar el valor de n para obtener la mejor regresién lineal de
los datos. En la Tabla G.1 se muestra un resumen de los valores de n para distintas optimizaciones de las
regresiones lineales, bien optimizando el valor del coeficiente de Pearson (79 o bien forzando los datos a
pasar por el origen (ordenada en el origen nula).

Tabla G.1. Valores de n para distintas optimizaciones.

Pha et

Ph2,prom 0,58 0,89
Phz et 0,75 1,03
Pt2,0rom 0,66 0,99
Pz et 0,66 0,97
Phz,prom 0,47 0,90
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Como se observa en la Tabla G.1 los valores de n préximos a 0,50 se consiguen optimizando la
regresion lineal para el coeficiente de Pearson igual a la unidad y tomando la presién parcial de
hidrégeno promedio.

G.4 Estimacion de errores experimentales.

Algunos errores en las medidas, o desviaciones en las calibraciones pueden generar discrepancias
entre los valores reales y los medidos. En este apartado se van a cuantificar algunos de ellos.

- Calibracién del cromatoégrafo: Este error, perteneciente al grupo de errores sistematicos, consiste en
gue dato final de area de pico referido a una concentracién esta tomado como la media aritmética
de un conjunto de valores. En las Tablas G.2 y G.3 se presentan los datos de la calibracién del
propileno a modo de ejemplo, y los valores de las desviaciones estandar para el resto de
componentes calibrados en el cromatégrafo.

Tabla G.2. Valores calibrados de areas de pico para una concentracién de propileno de 10,02%.

Tabla G.3. Valores estadisticos de las calibraciones cromatogréficas de distintos compuestos.

- Medidas en el burbujimetro: También es un error sistematico, de caracter personal, y consiste en que
en las medidas tomadas con cronémetro del paso de las burbujas por las marcas de medicion del
burbujimetro experimentan un retraso por el impulso nervioso de apretar el botén del cronémetro.
Puesto que este error es dificil de cuantificar, se tomara como error en la medida del tiempo el valor
de 0,1 segundos.

Por tanto, para una medida tomada a modo de ejemplo, de un caudal de gas de salida tal que:

T=2153s Volumen =40 mL Caudal=111,47 mL /min
T=21,53+0,1s Volumen =40 mL Caudal =110,95 mL /min
T=2153-0,1s Volumen =40 mL Caudal=111,99 mL /min

Se cometeria un error en la medida de aproximadamente 0,5 mL o el equivalente a 0,46%.

- Condiciones ambientales: Es un error aleatorio e inevitable, que consiste en el cambio de las
condiciones de presion y temperatura dentro del laboratorio a lo largo de un mismo experimento.
Los valores de temperatura y presién son tomados al comienzo del experimento, sin embargo, a lo
largo del mismo y dada su larga duracion, estos valores no son los mismos al finalizar dicho
experimento, siendo imposible determinar su evolucién en cada punto de medida del experimento.
A continuacion se detalla a modo de ejemplo el error que se cometeria al variar en 7°C la
temperatura ambiente, y por otro lado, al variar en 7 mbarla presién ambiente.

67



Uso de membranas en la deshidrogenacion catalitica de propano en un reactor RLFDZ+MB

La variacién de presién y temperatura afectan a la conversion de los valores de caudales de gas a
condiciones estandar (STP). Asi pues, para un caudal de gases dado y unos valores ambientales de 26°Cy

980 mbar:

_ Pamb  Qmedido T (STP) - _ Qunedido’ 298,15 K 980 mbar -
Q(5TP)= Tamb -P (STP) T (26+273,15)K-1013,25 mbar =Qnedido’ 0:9639 Ecuacion G.7

_ Pamb * Qmedido T STP) © _ Quedido 298,15 K980 mbar »
Q(5TP)= Tamb P (STP) (26+1+273,15)K-1013,25 mbar =Qrnedido’ 09,9607 Ecuacién G.8

_ Pamb  Quedido T (STP) - _ Quedido’ 298,15 K -(980+1) mbar _ .
Q(5TP)= TambP (STP) (26+273,15)K-1013,25 mbar =Qnedido’ 0:9649 Ecuacion G.9

Es decir, respecto del valor que se obtendria en la Ecuacién G.7, al aplicar un error de 1°C en la
medida de la temperatura ambiental (Ecuacién G.8) se estaria cometiendo un error relativo del 0,33%. Si
se comete un error en la medida de la presion ambiental de 1 mbar (Ecuacién G.9) el error relativo seria

de 0,10%.
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ANEXOH. INCIDENCIAS

H.1 Interaccion del catalizador y la membrana.

Como se observa en la Imagen H.1 y en la Figura H.1, hay evidencia de que ha existido una
transferencia de paladio desde la superficie de las membranas hasta el catalizador, depositandose en el
mismo. La mayor parte de la bibliografia referida sobre permeaciéon en membranas de paladio y plata [19,
21, 22] trabajan a temperaturas menores, en torno a 300-400°C, lo que hace pensar que el trabajar a
temperaturas de 550-600°C puede afectar a la adhesién del paladio y la plata al soporte de alimina.

Imagen H.1.Detalle de particula de Pd/Ag encontrada junto al catalizador tomada mediante SEM a 557 aumentos.

2s1_I002_{06

o 05 1 15 2 25 3 35 4 45 s 55 6 65 7 75 8
Full Scale 2032 cts Cursor: 4046 (34 DE) ke

Figura H.1. Andlisis elemental de la particula de la imagen H.1.
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H.2 Interaccién propileno-hidrégeno durante ensayos de permeacion.

En los ensayos de permeacion que se realizaron alimentando una mezcla de propileno, hidrégeno y
argon, simulando las concentraciones que se obtendrian en la reaccion de deshidrogenacién, se observo
que particulas de coque se depositaban sobre la membrana y ademas en los gases de salida aparecia una
cantidad de propano considerable.

Se concluyé que el efecto de coalimentar propileno e hidrégeno a temperaturas de 550-600°C tenia
el efecto inverso a la deshidrogenacién de propano, asi como se favorecié la formacion de coque sobre la
superficie de la membrana (debido a la generacién de propano).

Tras observar este efecto y finalizar los ensayos, se procedié a eliminar la capa de residuo carbonoso
depositada sobre las membranas alimentando una corriente de argén y oxigeno en proporcién 1:30 (para
evitar la existencia de puntos superficiales calientes debido a la combustiéon y que pudieran dafar las
membranas) durante el tiempo necesario.

H.3 Solapamiento de picos en cromatogramas.

A pesar de haber mejorado el método de andlisis del cromatégrafo de gases para diferenciar los
picos de CO y de metano, en algunos puntos analizados de determinados experimentos aparecian los
dos picos solapados.

Este solapamiento impidié que se pudieran tomar valores de area de pico para cada uno de los dos
compuestos por separado, asi pues, se tomo el drea conjunta de los picos solapados y se tomo la decision
de dividir esta 4rea en dos areas de la siguiente forma: se mantuvo la proporcién de area CO/metano
entre picos de anteriores inyecciones.

H.4 Purgado del cromatdgrafo.

Puntualmente en algun experimento, el cromatdgrafo de gases comenzé un método llamado
“Purgado”. Este método es automatico e interrumpible, de una duracién aproximada de 5 minutos, que
se traduce en 2 inyecciones consecutivas. Este método impide el andlisis de estas dos inyecciones, pues
durante el purgado no se toma muestra de la corriente gaseosa de salida.

Por ser un suceso puntual que no se ha reproducido a menudo, se tomo la siguiente decisién: para
los valores de area de pico de las dos inyecciones no analizadas, se tomaria un promedio aritmético entre
los valores de cada compuesto de la anterior y posterior inyeccion.

H.5 Vapores de aceite en los gases de salida de la bomba.

Con el objetivo de analizar con el cromatégrafo de gases la corriente de salida de la bomba, se
disefd al comienzo del proyecto un método para canalizar estos gases, puesto que la bomba no disponia
de este equipamiento.

Se realizaron las pruebas pertinentes para mejorar en lo posible esta canalizacion de los gases,
llegando a la conclusién de que existia la formacion de vapores de aceite que contaminaban la corriente
succionada. Estos vapores provienen del depésito de aceite de la bomba requerido para lubricar el rotor.

Ante esta situacién se decidié adquirir un filtro para la bomba, suministrado por el mismo fabricante
(Telstar) que evitara la contaminaciéon de la corriente succionada. Se adquirié también el material
necesario para acoplar el filtro a la bomba, y para acoplar la tuberia del cromatoégrafo de gases al filtro.
Puede observarse el filtro adquirido en la Imagen H.2.
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Imagen H.2.Fotografia del filtro (izquierda) y una vez instalado en la bomba (derecha).
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