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1. RESUMEN

En esta Memoria se informa de los resultados alcanza-
dos al estudiar la oxidacidn catalitica en fase vapor del p=-to-
luato de metilo dentro del programa que se desarrolla en el La=-
boratorio de Ingenieria Quimica de la Facultad de Cienciasde la
Universidad de Madrid sobre oxidacidén de derivados p-disustitui-

dos del benceno.

El &dcido tereftflico y su ester dimetilico son de gran
importancia como productos intermedios en la fabricacidn de po-
liésteres. A ello se debe la abundante investigacidn sobre sus
métodos de fabricacidn. Industrialmente, hasta ahora, se parte
siempre de derivados p-disustituidos del benceno y su oxidacidn
se lleva a efecto en fase liquida. Nuestra importante riqueza
forestal garantiza el posible suministro de p-cimeno y por otra
parte la industria petroleoquimica de nuestro pais, en pleno de-

sarrollo, hace previsible una clara disponibilidad de xilenos.

Dadas las ventajas de los procesos de oxidacidn con
aire en fase gaseosa, se estimd justificado éxplorar las posi-
bilidades de oxidacidn de derivados p-disustituidos del benceno
en tales condiciones, pues se considerd que el fracaso en los
escasos trabajos que aparecen en la biblibgrafia a tal respecto
se debia al deseo de llevar a cabo la oxidacidn directa a &cido
tereftilico. Se pensd que conduciendo 1la oxidacidén de forma es-
calonada, oxidando uno de los sustituyentes, en condiciones mo-
deradas, a -COOH, protegiendo a continuacidn el grupo carboxilo
creado, por esterificacidn y prosiguiendo entonces la oxidacidn
del otro sustituyente en condiciones mis enérgicas, podria te-
nerse éxito, pues es €ste el camino seguido en muchos procesos
industriales desarrollados en fase liquida, a pesar de que en
estas condiciones, resulta bastante mas facil el control de la

"oxidacibn.



Como quiera que la oxidacidén de los derivados p-disus=-
tituidos del benceno a &cido p-toluico, se realiza con facili-
dad en fase liquida, e incluso los datos disponibles no descar-
tan, ni mucho menos, su viabilidad en fase gaseosa, se decidid
abordar en primer lugar el estudio de la etapa de oxidacidn mis
dificil, es decir, la del &cido p-toluico a %cido tereftilico,
despuds de proteger el grupo &cido de aquél por esterificacidn

con metanol.

Los experimentos se realizaron en un reactor de vidrio
con calefaccidn externa, utilizando aire como agente oxidante.
El catalizador se mantenia en estado fluidizado mediante la mez-

cla gaseosa reaccionante,
¢

La esterificacidn catalitica en fase vapor del &cido
p-toluico con un catalizador de silicato aluminico resultd ser

précticamente cuantitativa,

Para la oxidacidn del metil p-toluato a monometil te=-
reftalato se prepararon tres catalizadores. El catalizador se-
leccionado (10% de V,0ss 2% de ¥oO0,, 1% de molibdato de hierro,
1,5% de P,0g5 y resto alimina) condujo a monometil tereftalato
con rendimientos entre 12 y 20% y a selectividades superiores
al 90%. Estos resultados indicaban que mediante recirculacidn
de los reaccionantes sin consumir, podria alcanzarse un rendi=-
miento neto del mismo orden que los obtenidos en fase liquida,
y por ello se prosiguid el estudio cin&tico del proceso a fin
de fijar los valores Optimos de las variables y poder evaluar

cuantitativamente el mismo.

Se efectuaron un total de 80 experimentos fitiles, 68
de ellos para el estudio cin&tico con el catalizador seleccio-

nado, en los siguientes intervalos de las variables:

Temperatura °C 260-300°C

Relacidn molar

02/p-toluato de metilo 16-48



(gr. catalizador) (min.)
M/T 60-1500
mmol PTM

El comportamiento del sistema pudo explicarse. admi-
tiendo ~»l desarrollo simultineo y consecutivo de cuatro reac-

ciones elementales:

1) CH,-C(H,-COOCH, + 3/2 0, =+ HOOC-CgH,-COOCH, + H,0
2)  CHy-C4H,-COOCH, + H,0 + CH, -C.H, - COOH + CH,OH
3) HOOC -C4H,-COOCH, + 90, + 9C0, + BH,O0

%)  CHy-C.H, -COOH  + 90, + 8CO, + 4H,O

La reaccidn 2) y por tanto la 4) (nicamente se produ-

cian a termperaturas elevadas (300°C).

Las tres reacciones elementales de oxidacibdn, se ex-
plicaban mediante un mecanismo consistente en que el compuesto
orgénico en fase gaseosa reacciona con el oxigeno del pentdxi-
do de vanadio del catalizador; éste, una vez reducidoyse reo-

xida mediante adsorcidn del oxigeno del aire.

En la oxidacidn del p-toluato de metilo a monometil
tereftalato las dos etapas superficiales: adsorcidn de oxigeno
y reaccidn superficial,han de ser tomadas en consideracidn para
obtener la expresidn de la velocidad global de reaccidn, pues

las dos se desarrollan con velocidad similar.

En la oxidacidn del monometil tereftalato y del &ci-
do p-toluico a CO2 y HQO, la reaccidn superficial entre el com=-
puesto orgdnico y el oxigeno adsorbido es la etapa controlante

y por tanto determina la velocidad de readcidn.

En la reaccidn de hidrdlisis, se explicaron los re-
sultados experimentales, admitiendo que el p-toluato de metilo

en fase gaseosa reacciona con el agua adsorbida sobre la super-



ficie del catalizador siendo la etapa de adsorcidn de agua con-

trolante.

Se dedujeron ecuaciones de velocidad para las cuatro
reacciones elementales y a partir de ellas, ecuaciones diferen-
ciales representativas de las velocidades netas de desaparicidn
de p-toluato de metilo y de formacidn de monometil tereftalato.
Integradas estas ecuaciones para la temperatura de reaccidn op-
tima, la coincidencia entre los valores de los rendimientos cal-
culados con dichas ecuaciones y los experimentales fue excelen-

te.

En las condiciones dptimas de operacidn, el rendimien-

to fue del 20% con una selectividad del 91%.

R Las indudables ventajas del proceso de oxidacidn en
fase gaseosa y el hecho de que los rendimientos netos alcanza-
dos (con recirculacidn del alimento no reaccionado) sean simi-
laresﬁa los de oxidacidn en fase liquida, hacen pensar que el

proceso en fase vapor pueda competir con ventaja con aquél.



2. INTRODUCCION

2.1 GENERALIDADES

El &cido tereftdlico es el &cido p-benceno dicarbo-
x1lico, CGHQ(COOH)2; a la temperatura ordinaria es un sdlido
blanco soluble en piridina e insoluble en agua, alcohol vy eter,
que sublima a 300°C. Sus propiedades quimicas son las de un
dcido_ dib&sico aromdtico muy debil, que por tanto se puede es-

3, . Y
terificar, nitrar, halogenar, sulfonar, etc.

Tanto el &cido tereftdlico (AT) como su éster dime-
tilico (DMT) son productos aromédticos intermedios de gran in-
terés por ser materiales de partida para la fabricacidn de fi=-

bras poliésteres,

En Estados Unidos, se inicid la fabricacidn de AT y
DMT en 1951. El consumo de p-xileno para tal fin se elevd a
154 millones de Kgs en 1965 y se estima que llegard a 544 mi-
llones de Kgs en 1970, lo que supone un ritmo de crecimiento
del 24% anual (1), prueba patente del interés comercial de es-

tos productos.

En Espafia, no se fabrican actualmente AT y DMT y es
preciso importar cuanto se consume de los mismos (sobre todo
el DMT por los fabricantes de fibras sintéticas poliéster).En

la Tabla 2-1 se indican las cantidades importadas en los ulti-

mos aflos y su valor en pesetas (2):



TABLA 2-1

Importacidn de DMT

Afio Toneladas Valor en pesetas
1962 = 1,000

1963 2.906 100.084.000
1964 3.563 126.491.000
1965 5.296 181.560.000

Se aprecia un crecimiento exponencial de la demanda
de DMT por la industria espafiola, que supone al mismo tiempo

un gasto constantemente creciente para su importacidn.
2.2 DERIVADOS DEL ACIDO TEREFTALICO DE INTERES INDUSTRIAL

El derivado de mayor interés del &cido tereftélico
es el polimero tereftalato de polietileno, poli (etilen-teref-
talato) , que contiene repetidamente la estructura unitaria

0 0

1} ]
-0 - CH2 - CH2 -0 ~-C - CSH4 - C -

y que se obtiene por reaccidn del &cido tereft&lico con exce-
so de etilenglicol en presencia de catalizadores (3) (4).0tros
procesos de obtencidén parten del dimetiltereftalato como mate-
ria prima y el polimero se obtiene por transesterificacién en
presencia de etilenglicol (5) (6). Estos iltimos son los més
utilizados actualmente en escala industrial. Se obtiene de es-
ta forma un polimero de peso molecular medio entre 8.000 vy
10.000 con el que se fabrican fibras y peliculas muy resisten-

tes a la hidrdlisis y de notables caracteristicas mec&nicas y



térmicas que aventajan en muchos aspectos a las de acetato de
celulosa, poliamida, cloruro de polivinilo, polipropileno, po-

lietileno, celoféh, etc.

Esta fibra salidé por primera vez al mercado en 1949
en I.giaterra con el nombre de Terylene (8). En 1951 la empre-
sa Du Pont de Nemours inicidé en los Estados Unidos la fabrica-
cién de la fibra Dacron y la pelicula Mylar, ambas a base de
tereftalato de polietileno (9). Posteriormehte aparece en el
mercado alem@n con los nombres de Trevira y Dralon, en elfran-
cés con el nombre de Tergal y en otros paises de Europa con

nombres similares,

Las aplicaciones del tereftalato de polietileno no
se lfmitan al campo textils hoy se fabrican con este poliéster
cinxas'magnéticas, correas de transmisidén, aislantes eléctri-
cos y papel de embaléje. El tereftalato de polietileno es un
polimero lineal, pero cuando la esterificacifn se produce con
polialcoholes que contengan mi&s de dos funciones -OH, las cade-
nas de poliéster pueden ramificarse y originar productos de na-
turaleza tridimensional que tienen interesantes aplicaciones co-

mo resinas (10).

Los ésteres del &cido tereftflico con monoalcoholes,
moléculas monbmeras, han encontrado aplicacidén como plastifi-

cantes (11).

Las copoliamidas obtenidas a partir de hexametilen-
diamina, &cido tereftflico y &cido B-metiladipico poseen un md-
dulo de elasticidad extraordinariamente elevado y son muy Gti-
les en la manufactura de fibras y peliculas (12). Otras polia-

midas del &cido tereftdlico son también de gran utilidad (13).

Tienen aplicacidn, como colorantes, derivados del AT

como los naftoles AS L 6 y AS L 36 de la firma I.G. Farben.



2.3 MATERIAS PRIMAS PARA LA FABRICACION DEL ACIDO TEREFTALICO

El p-xileno fue la primera materia prima utilizada
para la fabricacidn de 4cido tereftilico. Actualmente, a pesar
de lz araricidn de nuevos métodos de fabricacidn que parten de
otras materias primas, la oxidacidn del p-xileno u otros deri-
vados p-sustituidos del benceno continda siendo el proceso de

fabricacidn industrial de mayor importancia.

Las fuentes industriales de los xilenos son las frac-
ciones del petrdleo de punto de ebullicidn comprendido entre
120°C y 150°C, o los adeitesAligeros obtenidos en la pirdlisis
de la hulla. A partir de ellas se obtiene industrialmente el
xilol,que es una mezcla de los tres isdmeros (orto-, meta-,
para?).y etilbenceno. Aprovechando la diferencia entre sus pun-
tos ,de ebullicidn, el o-xileno puede separarée de la mezcla por
rectificacidn; sin embargo,la separacidn de los tres restantes
(m-xileno, p. eb. 139,3°C; p-xileno,p. eb. 138,3°C, y etilben-
ceno, p. eb. 136,2°C) presenta grandes dificultades desde un
punto de vista préctico, que justifican la gran densidad de in-
vestigacidn sobre ella que ha permitido poner a punto y paten-
tar métodos como: cristalizacién fraccionada (1); isomeriza-
cidn (14) (15)3 utilizacidn de disolventes selectivos (16)(17);
sulfonacidn (18); terbutilacidn selectiva (19); membranas per-
meables selectivas (20); formacidn de complejos clatratos (21),

etc.

Fabrican en Espafia xilol procedente del alquitrédn de
hulla las siguientes empresas (22):
Altos Hornos de Vizcaya, en Sagunto (Valencia)

Sociedad Metalfirgica Duro-Felguera, en lLa Felguera

(Asturias)
Empresa Nacional Siderirgica, en Avilés (Asturias)

Fdbrica Siderfirgica de Moreda, en Gijdn (Asturias)



La produccidn en los Gltimos afios figura en la Tabla

TABLA 2-2

Produccidn de xilol en Espafia

afio toneladas

1963 728

1964 1300
" 1965 1.250

Sin embargo, se anuncia que la empresa espafiola Cepsa
fabricarid 80.000 toneladas/afio de mezcla etilbenceno, m- yp-xi-
leno en la instalacidn que construye anexa a la refineria de Al-
geciras, a partir de 1967; por otra parte la creciente industria
petroleoquimica espafiola hace esperar que en un futuro prdximo
la produccidn de xilol a partir del :petrdleo sea mucho m&s ele-

vada.

Adem&s del p-xileno, tiene un interés - fundamental co-
mo materia prima para la obtencidn del &cido tereftilico,en nues-
tro pais, el p-cimeno. El p~cimeno & p—metil-iSoprOpilbenceno
puede obtenerse por isomerizacidn de determinadas esencias ve-
getales en presencia de catalizadores adecuados. Asi, el aceite
de trementina se isomeriza con &cido sulffir ico o fosfdérico a
temperaturas comprendidas entre 50 y 150°C, deshidrogenéndose
cataliticamente a continuacidn a 400-500°C sobre alimina acti-
va con un 10% de Cr203. Se alcanzan rendimientos en p-cimeno del
orden del 60% (23)., Indudablemente éste es un proceso de gran
interés para la industria espafiola que puede disponer de canti-

dades importantes de esencia de trementina (24).



2.4 METODPOS INDUSTRIALES DE FABRICACION DEL ACIDO TEREFTALICO

Los métodos industriales de fabricacidén de AT y DMT
pueder clasificarse en tres grupos importantes de acuerdo con la

mate~ ' prime uvtilizada:

a) A partir de tolueno
b) A partir de los otros dcidos ftilicos isdmeros

c) A partir de derivados p-disustituidos del benceno

a) Se conocen dos procesos alemanes, para la obtencidn de

4cido tereftilico puro, basados en el tolueno como materia prima.

El proceso Raecke de Henkel & Cie, comercialmente uti-
lizado en Japdén y Suiza, que parte de una oxidacidn convencional
de tolueno a &icido benzoico, sometiéndose a continuacidn la sal
potésica ge este &cido a una temperatura de 410-430°C en presen-
cia de fluoruro de cadmio o benzoato de cadmio como catalizador
y a una presidn de 10-15 atm. en atmdsfera de 002, en ausencia
total de agua o compuestos con hidrdgeno activo. En estas condi-
ciones el benzoato potdsico sufre una desproporcidn a tereftala-
to potdsico y benceno. El producto de la reaccidn se disuelve en

agua, se filtra el catalizador y de la solucidn acuosa se preci-

pita el dcido tereftdlico por desplazamiento con un &cido fuerte
En el proceso se recupera casi totalmente el potasio. Se obtiene
de esta forma &dcido tereft8lico muy puro con un rendimiento del

95-98% (25).

El proceso Bergbau-Forschung se basa en la preparacidn
del clorometil-tolueno por reaccidn del tolueno con &cido clor-
hidrico concentrado y paraformaldehido a 70°C, obteniendose de
esta forma una mezcla de los isdmeros o- y p-clorometiltolueno.
Esta mezcla se oxida posteriormente en dos etapas (pasando por
los &cidos toluicos) con &4cido nitrico. El 4cido o-ft&lico queda

en solucidn y el &cido tereftilico insoluble se separa por cen-
trifugacidén, Este proceso se ha llevado a cabo solo a escala
planta piloto (26) (27).



b) El ritmo de crecimiento de la demanda de &cido terefti-
lico muy superior a la de los otros &dcidos ft&licos isdmeros,ha
estimulado el desarrollo de métodos para la obtencidn de &ste por
isomerizacidn de los otros dos &cidos ft8licos. El proceso se
realiza usualmente a través de sus sales potdsicas, a presidn
(50~25¢ atm), en atmdsfera de gas inerte (generalmente CO2)y en
presencia de compuestos de cadmio o cinc. Se opera a temperatu-
ras comprendidas entre 350 y 450°C (25) (28) (29). La economia
de estos procesos estd basada en la recuperacidn del potasio,
por lo que las investigaciones actuales van dirigidas en este
sentido (30) (31).

c) La oxidacidn de derivados p-disustituidos del benceno es
la base de la mayor parte de los métodos industriales utiliza-
dos en la actualidad para la fabricacidn del dcido tereftilico
y en tal direccidn estd dirigida la mayor parte de la investi-

gacidn actual.

La oxidacidn catalitica en fase vapor del o-xileno
conduce a anhidrido ftdlico en escala comercial (32), sin embar-
go, los otros :isdmeros m- y p-xileno sufren bajo las mismas con-
diciones ruptura del anillo bencénico produciendo en parte an-
hidrido maleico, pero principalmente didxido de carbono y agua
(33). La utilidad de los procesos en fase vapor depende aparen-
temente de la posibilidad de que el producto se estabilice por
formacidn de un anhidrido ciclico, lo que solo sucede con el

o-xileno y no con los isdmeros m- y p-.

Tal circunstancia ha motivado que se desarrollen téc-
nicas de oxidacidn en fase liquida para la conversidn de p-xile-
no a &cido teréftdlico que son exclusivamente las que han condu-

cido a procesos de utilidad industrial.

2.5 METODOS DE OXIDACION DE DERIVADOS p-SUSTITUIDOS DEL BENCENO
EN FASE LIQUIDA

La oxidacidn en fase liquida del p-xileno suele lle=-
varse a cabo a temperaturas relativamente bajas (de 60 a 280°C),

en estado puro o mi8s frecuentemente disuelto en sustancias poco



sensibles a la oxidacidn; y se verifica con oxigeno o aire en
presencia de catalizadores o mediante algfin agente oxidante cli-

sico como el &cido nitrico.

La oxidacidn puede realizarse de dos formas: en una
svla =tapa o en dos etapas, pasando por el &dcido p-toluico.Tam-
bic p.2de esterificarse simultineamente con metanol de forma

que el producto obtenido sea el dimetil tereftalato.

El proceso original utilizado industrialmente por la
empresa Du Pont utiliza &cido nitrico para oxidar el p-xileno,
a 8cido tereftilico a presidn elevada y en una sola etapa; pos=-
teriormente se esterifica el &cido a dimetil tereftalato (34),
(35); el principal inconveniente de este método es el consumo
de cerca de 2 Kg. de &cido nitrico por cada Kg. de &cido teref-

tdlico producido, lo que motiva su poca rentabilidad actual.

* Brill (36) investigd un método de oxidacidn de p-xi-
leno con oxigeno, con un catalizador de cobalto en presencia de

una cetona como activador, pero no ha sido explotado industrial-

mente.

El proceso de oxidacidn en fase liquida y en una sola
etapa mis atractivo es el denominado "Mid Century Oxidation Pro-
cess" que utiliza aire como agente oxidante y como catalizador
un metal pesado con una sal de ion bromuro (37). El hidrocarbu-
ro se disuelve en un disolvente adecuado que contiene el catali-
zador y la reaccidn se produce a temperaturas comprendidas entre
125 y 275°C, y a presiones de hasta de 40 atm. para mantener la
fase liquida. El1 proceso puede desarrollarse continua o discon-
tinuamente y los tiempos de reaccidn oscilan entre 1/2 y 3 ho-
ras. Se alcanza hasta un 95% de conversidn en un solo paso con
un 90% de rendimiento en &cido tereftdlico. El &cido tereftdli-
co insoluble se separa de la solucidn por centrifugacidn y fil-
tracidn y como los productos secundarios son solubles se obtie=-
ne un dcido tereftilico muy puro que puede ser utilizado direc-
tamente para la fabricacidn del polimero tereftalato de polie-

tileno. El filtrado se destila para .eliminar el agua producida



durante la oxidacidn y los productos secundarios, y el disolven-
te recuperado se recicla. El residuo de esta destilacidn contie-
ne los componentes del catalizador, pudiendo reciclarse en parte,
tratarse para recuperar los componentes del catalizador o des-

cartarse.

El aire en presencia de un catalizador convencional de
oxidacidn permite con notable facilidad y buenos rendimientos,
(38) (39), oxidar uno de los dos grupos metilo del p-xileno a
carboxilo. Para proseguir la oxidacidn del &cido p-toluico asi
formado hasta &cido tereftdlico es preciso operar en condiciones
mis drdsticas que llevan consigo, en general, la formacidn de
abundantes productos secundarijios y en parte la oxidacidn total de
la molécula, que se traduce en una disminucidn de la selectivi-
"dad del proceso. Por otra parte, cuando se oxidan mezclas de xi-
lenos u otras mezclas procedentes del "reformado" de determina-
das fracciones del petrdleo, puede resultar aconsejable pasar por
los dcidos toluicos como estado de oxidacidn intefmedio, para
facilitar y hacer m8s completa la separacidn de los isdmeros que,
seglin se ha indicado ofrece muchas dificultades.-en forma de hi-
drocarburo. Estas razones justifican la aplicacidn industrial de

los métodos de oxidacidn en dos etapas.

En un proceso desarrollado a escala planta piloto por
la empresa Richfield 0il se lleva a cabo la oxidacidn del p-xi=-
leno en dos etapas (40): en la primera, el p-xileno se oxida con
aire a dcido p-toluico, el cual posteriormente se oxida a su vez
con dcido nitrico a &cido tereftfilico. La dificultad de tener que
utilizar oxidantes caros en la segunda etapa de oxidacidn, con
objeto de que la selectividad sea elevada, se resolvid al compro-
barse la facil oxidacidn con aire del &cido p-toluico previa es-
terificacidn con alcoholes de bajo peso molecular, especialmente
metanol. Logicamente la formacidn del grupo éster, protege al
carboxilo ya formado y suministra un éster (metilico), de bajo
punto de fusidn (33°C) mucho m&s manejable que el &cido p-tolui-
co, muy fijo (p. F. 180°C).



En la segunda etapa de oxidacidn, se oxida entonces
el éster metilico del &cido p-toluico. Esta etapa es la quepre-
senta mayor dificultad y por tanto determina fundamentalmente
la bondad del proceso global; los trabajos de investigacidn so-
bre ella son muy numerosos, resumi&éndose a continuacidn los mé&s

des*tzcehles:

V.V. Korshak y S.L. Sosin (41) obtienen &cido terefti-
lico casi cuantitativamente por oxidacidn en fase liquida del

p-toluato de metilo con MnOuK a 1 atm., y 170-200°C.

Kh. E. Khchenyan, A.F. Pavlichev y A.G. Kostyuk (39)
oxidan el p-toluato de metilo con aire en presencia de 0,6-0,7%
de oleato de cobalto a 170-180°C, obteniendo de un 31-42% de
monometil.tereftalato y quedando sin reaccionar de un 41-59% de
p-toluato'de'métilo; se separa este iltimo por evaporacidn y se

recicla obteniendo un rendimiento neto de 91-92%.

Como consecuencia de estas investigaciones se han puesto
a punto técnicas de oxidacibn en dos etapas con esterificacidn
intermedia: En la primera etapa el p-xileno se oxida a &cido
p-toluico, esterificlndose a continuacidn &ste con metanol; en
la segunda etapa el p-toluato de metilo se oxida a monometil te-
reftalato, compuesto que por otra parte se utiliza comercialmen-
te en los Estados Unidos(42),a continuacidn el monometil terefta-
lato se esterifica con metanol a dimetil tereftalato. Este es-
quema es el bdsico del proceso "Imhausen process" desarrollado
por "Imhausen Werke" & "Chemische Werke Witten" en Witten/Ruhr
(Alemania) y objeto de patente (43). Esta misma empresa modifi-
c6 mids tarde el proceso, en el sentido de realizar la oxidacidn
con aire en 'una sola etapa, seguida de otrav'de esterificacidn:
la mezcla inicial constituida por p-xileno y p-toluato de meti-
lo se oxida con aire en presencia de un catalizador y se trans-
forma respectivamente en &cido p-toluico y monometil tereftala-
té, en una segunda etapa de esterificacidn se obtiene p-toluato
de metilo y dimetil tereftalato; el p-toluato de metilo se sepa-
ra del dimetil tereftalato y se recircula a la etapa de oxidacién;

el proceso es continuo.



Umberto Maffezoni y Enzo Almeri (7) describen un mé-
todo de ocxwidacidn y esterificacidn simult@nea en una sola etapa
para transformar el p-xileﬁo en dimetil tereftalato, la oxida-
cidn se lleva a cabo en fase liquida con aire y en presencia de
un exceso de vapor de metanol; con recirculacidn el rendimiento
con raspecto al p-xileno puede llegar a ser superior al 90% vy
con respecto al metanol entre 60-70%. W.B. Johnson (44) descri-
be un proceso similar. El1 di-isopropilbenceno tiene gran inte-
rés como materia prima para la fabricacién del &cido tereft&li-
co., Cuando se alcohila el benceno con propileno en presencia de
catalizadores de silice-alimina puede suprimirse la formacidn
del isdmero orto y obtener aproximadamente en cantidades iguales
isémeros meta y para puros, con adecuadas condiciones de reac-
cidn (u45). Los isdmeros meta y para pueden separarse sin difi-
cultad por destilacidn en contraste con los correspondientes
xilenos. El1 isbmero para, asi separado, disuelto en &cido acé-
tico puede oxidarse utilizando una mezcla de acetatos de cobal-

to y manganeso como catalizadores.

Entre los procesos industriales de oxidacibn en fase
liquida que parten de mezclas de xilenos como materia prima,
pueden citarse el "Amoco Process" que utiliza aire y una sola
etapa y el "Oronite Process" en que el oxidante es una mezcla
de sulfato v polisulfuro ambénicos a 300-350°C y 150 atm. de pre-

td

sidn (u46) (u7).

Resumiendo la oxidacidén de los derivados y sustitui-
dos del benceno en fase liquida presenta algunos inconvenien-

tes:
a) Purificacibn complicada de los productos de reaccibn,

b) Necesidad de utilizar en muchos casos un disolvente
adecuado, y por tanto la necesidad de un proceso de pu-

rificacidén previo a su recirculacidn.
c) Dificultades en la recuperacidn del catalizador,

d) Necesidad de operar en muchos casos a presiones eleva-

das.



2.6 OXIDACION DE DERIVADOS p-SUSTITUIDOS DEL BENCENO EN FASE
VAPOR

Los inconvenientes indicados para la oxidacidn de es-
tos compuestos en fase liquida podrian evitarse con su oxidacidn

en fase vapor si se dispusiera de catalizadores iddneos.

Para que la oxidacidén de derivados p-disustituidos del
benceno en fase vapor. sea apreciable se ha de trabajar a tempe-
raturas de 250 a 450°C, en presencia de catalizadores adecuados,
Los catalizadores reseflados en la bibliografia tienen pentdxido
de vanadio como agente catalitico activo y en general contienen
también MoOg,, Sn02,vTi02, P205 y otros componentes; el soporte
suele ser casi siempre alimina, silice o pumita (48) (u38) (50)
(51).

S.R. Rafikov y B.V. Suvorov en una investigacidn sobre
la oxidacidn del p-cimeno en fase vapor con un catalizador de
pentdxido de vanadio identifican como productos de reaccidn fun-
damentales &cidos p-toluico y tereft8lico (con rendimientos ba-

jos), Co, y agua (52).

J.L. Infiesta y J. Aleman estudian la oxidacidn del
p-cimeno con un catalizador de pentéxido de vanadio soportado
sobre pumita, el rendimiento conjunto miximo de los &cidos te-
reftilico y p-toluico obtenido fue del 25% (53).

Bhattacharyya y Gulati obtienen por oxidacidn catali-
tica del p-xileno en fase vapor p-tolualdehido, p-benzoquinona y
los &cidos maleico, p-toluico y tereftilico; los porcentajes de

&cido p-toluico y tereftdlico son siempre bajos (54).

En una investigacidn realizada en estos Laboratorios
sobre oxidacidn de derivados p-disustituidos del benceno (56),
se llega a la conclusidn de que la obtencidn de &cido terefté-
lico por oxidacidén de p-cimeno y p-xileno, en fase vapor, pre-
senta serias dificultades; los resultados sin embargo fueron mu-
cho m&s esperanzadores en cuanto a la obtencibn de &cido p-to=~

luico.



La breve revisidn bibliogr&fica efectuada demuestra
que los intentos efectuados sobre la oxidacidn en fase vapor de
p-dialcohilbencenos han conducido siempre a bajos rendimientos
de 8cido tereft8lico, motivo de su falta de aceptacidn en la in-

dustria.

M&s prometedores han resultado los proceéos de oxida-
cidén en fase vapor de p-dialcohilbencencs en presencia de amonia-
co (amino-oxidacibn), obteniéndose entonces el dinitrile del
&cido tereftilico. El interés de estos procesos radica en que
partiendo de p-xileno se llega al citado dinitrilo con buenos
‘rendimientos. Asf, en una patente de la Farbenfabriken Bayer(56)
se describe un proceso de preparacidn en fase vapor del dinitri-
lo del &cido tereftflico con rendimientos del 71%. Actualmente
una gran parte de la investigacidn sobre la obtencidn del &cido
tereft&lico estd dirigida en este sentido, siendo muy numerosos
los articulos y patentes publicados (57) (58) (53) (60). En nues-
tro laboratorios y simult&neamente con.este trabajo se desarro-

lla otro en tal sentido.

2.7 CONSIDERACIONES SOBRE LA OBTENCION DE DATOS CINETICOS

Para el desarrollo de un proceso catalitico heterogé-
neo continuo en fase gaseoéa caben dos posibilidades: a) Lecho
fijo y b) Lecho fluidizado, ambas referidas a la situacidn del
s6lido catalitico.

El lecho fijo presenta serios inconvenientes debido
a la deficiente transmisisn de calor que le caracteriza, sobre
todo en el caso de reacciones fuertemente exotérmicas como las
de oxidacibn catalitica. La utilizacidn del lecho fluidizado
presenta 'a este respecto algunas ventajas, como son una tempera-
tura pr8cticamente uniforme y mucho mayor facilidad en el con-
trol de la misma, ya que el aporte y eliminacién de calor es
mucho m&s r&pido, porque los coeficientes de transmisidn de ca-
lor son considerablemente m&s elevados.



Por otra parte la técnica de lecho fluidizado presen-
ta algunos inconvenientes: el caudal gaseoso a través del reac-
tor viene limitado por la velocidad minima de fluidizacidn y
por la velocidad de arrastre de las particulas del catalizador;
la abrasidn origina la formacidn de finos que salen con el gas
efluyente; y la erosidn de las paredes del reactor puede impu-

rificar el catalizador.

En todo caso para un estudio cinétiéo, en que la uni-
formidad de la temperatura es un factor fundamental, es aconse-
jable utilizar la técnica de lecho fluidizado que es la que se

ha empleado en esta investigacidn.

Los datos experimentales necesarios para llegar a es-
tablecer el mecanismo de un proceso y deducir ecuaciones de ve-
locidad para el mismo, se pueden obtener usando un reactor di-

ferencial o un reactor integral.

Cuando un reactor tiene una altura de lecho cataliti-
co suficientemente pequefia, para que al ser atravesado por la
mezcla de reaccionantes, se originen en &l variaciones muy pe-
quefias de composicidn, se dice que es diferencial. Por el con-
trario, reactor integral es aquel cuyo lecho catalitico tiene
una altura medible, y por ello origina variaciones importantes

en la composicidn de la mezcla raaccionante,

Dado que la velocidad de reaccidn viene expresada por
el cociente An/A(M/Fx), en el reactor diferencial por permitir
. la medida divecta de las magnitudes que figuran en el numerador
y denominador, proporcionar8 directamente velocidades de reac-
cidn. En el reactor integral en cambio las velocidades de reac-
cidén se han de deducir como pendientes de las curvas experimen-
tales de rendimientos n de cada producto frente a la razbn M/Fx
(entre la masa del catalizador M y el caudal de alimento Tx).
Los datos de velocidad obtenidos de esta forma vienen afecta-
dos de la imprecisidn que logicamente debe existir en la deduc-
cidén gr&fica o analitica de tangentes sobre una curva experi-

mental.



Sin embargo, a pesar del inconveniente citado, los mé-
todos de anilisis disponibles no permitian la utilizacidn del
reactor diferencial; por ello se ha empleado el reactor integral

para obtener los datos cinéticos.

2.8 OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION
Teniendo en cuenta que:

1) E1 consumo de fibras, peliculas, etc. de polietilen te-
reftalato ha crecido con ritmo casi exponencial en los Gltimos
afios y no es previsible varie - tal tendencia en un futuro inme-

diato.

2) Uno de los productos para su fabricacidn, el dimetil
tereftalato se fabrica a su vez preferentemente a partir de de-
rivados p-disustituidos del benceno como p-cimeno y p-xileno,
.La riqueza forestal de nuestro pais y su creciente industria
petroleoquimica aseguran la disponibilidad tanto de uno como de

otro de estos compuestos.

3) La oxidacidén directa de tales derivados en fase liquida

y en una sola etapa ofrece los siguientes inconvenientes:

a) Utilizacidn de un diluyente, &cido acético, etc.,
que plantea el problema de su recuperacidn y reciclo, asi como

la necesidad de materiales especiales, resistentes a los mismos.

b) Necesidad de un catalizador disuelto o suspendido
que debe recuperarse o descartarse con el consiguiente quebran-
to.

c) Empleo de presiones elevadas, para alcanzar las
temperaturas de operacidn que encarecen el reactor y limitan

por ello sus dimensiones.

d) Tiempos de retencidn de los reaccionantes en el
reactor prolongados para alcanzar conversiones si han de evi-

tarse recirculaciones excesivas.



e) Muchos de los reactores implican agitacidn mecéni-
ca suplementaria, asi como sistemas complicados para el control

térmico del proceso.

f)Acido tereft&lico como producto final, que por sus
propicdades fisicas, se hace de dificil manejo en los tratamien-

tos posteriores a que debe someterse.

4) La oxidacidn de los derivados en cuestidn a &cido p-to-
luico no presenta excesivos problemas en fase liquida e incluso
los datos disponibles no descartan su viabilidad en fase gaseo-

Sa.

5) La esterificacidn del dcido p-toluico en fase liquida,
con miras a su oxidacidn ulterior no ofrece dificultades, pero

requiere un equipo complejo,.

6) La oxidacidn en fase liquida del p-toluato de metilo
ofrece algunos de los inconvenientes indicados para la oxida-

cidn directa, 3).

7) Los procesos de oxidacidn en fase vapor ofrecen induda-
bles ventajas; ninguno de los inconvenientes citados en 3) y
facil recirculacién de los reaccionantes no consumidos, si el
rendiniento por paso es solo moderado, asi como del catalizador,

para su posible reactivacidn.

8) Los pobres rendimientos y selectividades alcanzados has-
ta ahora en los escasos trabajos sobre estos procesos de oxida-
cidn en fase vapor, se han debido a que siempre se ha intentado

la oxidacidn directa a &cido tereftdlico.
Se persd estaba justificado explorar:

1) La esterificacidn del dcido p-toluico en fase vapor, con
el fin de proteger el grupo carboxilo con miras a su oxidacidn

ulterior,

2) La oxidacidn del p-toluato de metilo con aire en fase

gaseosa.



Con tal fin se programd el siguiénte plan de tra-

bajo: -

-1) Montaje de una insfalacién con un reactor,de flujo, in-
tegral para el desarrollo del proceso en el seno de un lecho
de catmlizador fluidizado, que permitiera un buen control de
las condiciones de reaccidn, con una facil alimentacidn de los

reaccionantes y recogida de los productos.

2) Puesta a punto de m&todos anfliticos répidos y precisos

para los productos de reaccidn.,

- 3) Experimentacidn sobre la esterificacibén del &cido p-to-

luico con metanol en fase vapor.
4) Preparacidn de una gama de catalizadores de oxidacidn.

5) Experimentacibén sobre la oxidacidén del p-toluato de me-

tilo a monometil tereftalato a fin de:

a) Evaluar la viabilidad del procesoj; y si resultaba

justificado,

b) Esclarecer los mecanismos y fijar los valores 8p-

timos de las variables,

c¢) Deducir ecuaciones de velocidad que permitieran un

andlisis cuantitativo del proceso.



3. APARATO

El aparato utilizado se esquematiza en la Figura 3-1

y para su descripcidn se considerard dividido en cuatro partes

claramente diferenciadas:

Reactor

Sistema de alimentacidn de los reaccionantes

Sistema de recogida de los productos de reaccidn

Sistema de calefaccidén y aislamiento

3.1 REACTOR

Los experimentos han sido realizados en un reactor
de vidrio neutro "Pobel", cuyas dimensiones se indican en la
Figura 9-1 del Apéndice 9.1, consiste en un tubo cilindrico que
en su parte inferior lleva una placa porosa que sirve de sopor-
te al catalizador y al mismo tiempo permite una distribucidn
homogénea de la mezcla gaseosa reaccionante; por su parte su-
perior se ensancha con objeto de aminorar el arrastre de finos
de catalizador por la corriente gaseosa de salida al ser nenor
la velocidad del gas debido al aumento de seccidn. Este ensén-
chamiento dispone de una entrada para la sonda termomé&trica que
al mismo tiempo permite cargar y descargar el catalizador, de
una toma de presidn y de una salida de los productos de reac-
cidn. El reactor se une por articulacidn de rdtula al sistema
de alimentacidn de reaccionantes y al sistema de recogida de

productos.
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3.2 SISTEMA DE ALIMENTACION DE LOS REACCIONANTES

Con objeto de poder variar la relacidn molar de forma
sencilla, se dividid el caudal de aire de alimentacidn en dos co-

rrientes:

1) Aire primario, encargado de arrastrar el compuesto orgd-

nico e introducirlo en el reactor, y

2) Aire secundario, el necesario para completar la rela-

cidn molar deseada.

Los reaccionantes: p-toluato de metilo y aire se in-
troducen en el reactor a través de una pieza especialmente di-
seflada (ver Apéndice 9.1)que sirve de unidn entre el vaporiza-
dor de p-toluato de metilo y el reactor, y que ademis dispone de

una entrada para el aire secundario y de una toma de presidn.

La escasa presidn de vapor del p-toluato de metilo por
debajo de 100°C, no permitid utilizar un termostato de agua pa-
ra la calefaccidn del vaporizador; para conseéuir el caudal de-
seado de forma constante, fue necesario introducir el vaporiza-
dor en un matraz de cabeza separable equipado con un refrigeran-
te de reflujo, en el interior del cual podia hacerse hervir cual-
quier liguido, Figura 3-2. El vaporizador se disponia en la par-
te ocupada por los vapores de forma que sobre su superficis ex-
terna condensaba el vapor del liquido hirviente. Este sistema
tenia la ventaja de mantener una temperatura muy constante en
el vaporizador ya que venia determinada por lg’temperatura de
ebullicidn del liquido a la presidn ambiente, por otra parte el
coeficiente individual de transmisidn de calor de un vapor con-
densando es muy elevado y como el caudal de calor necesario pa-
ra la vaporizacidn del p-toluato de metilo alimentado es my pe-
quefio, hace que muy aproximadamente la temperatura del p-tolua-
to de metilo liquido (funde a 33°C) en el interior del vaporiza-
dor sea la de condensacidn del liquido calefactor empleado, que

en los experimentos de oxidacidn fue agua destilada.
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Esta circunstancia adquiere especial importancia en
los experimentos de esterificacidén en que hay que alimentar 5ci-;
do p-toluico, este compuesto es un sblido muy fijo de alto pun-
to de fusidn (180°). Era preciso mantenerlo liquido en el vapo-
rizador y a una temperatura suficiente para conseguir, haciendo
burbujear a su través el gas primario (en este caso nitrdgeno),
el caudal de alimentacidn deseado. Se utilizd para ello dieti-
lenglicol como liquido calefactor (temperatura de ebullicidn
2350¢), |

Una botella de aire comprimido conectada a los cir-
cuitos de aire primario y secundario permitia la alimentacidn de
éste. En ambos circuitos de aire se hallaban intercalados: una
valvula de aguja para la regulacidn del caudal, un diafragma me-
didor y un tubo relleno con pastillas de NaOH para eliminar el
vapor de agua y el anhidrido carbfinico que pudiera llevar.(Ev11

dentemente el aire comprimido a 150 Kg/cm2

estd totalmente exen-
to de vapor de agua y C02, pero en algunos experimentos se uti- -
1iz8 un compresor que tomaba el aire del ambiente). En el cir-
cuito de aire primario se intercald ademis una llave de tres
vias, que permitia desviar la corriente de aire primario en el
periodo no estacionario prev1o a la realizacidn de un experimen-
to y comunicarla con el circuito de aire secundarlo, ésto supo-
ne alcanzar las condiciones estacionarias con los caudales de
aire primario y secundario ya fijados, y en el momento de empe-
zar el experimento bastaba cambiar la posicidn de la llave de
tres vias, con lo que el caudal total a través del reactor per-

manecia constante antes y después.

En los experimentos de esterificacidén, se utilizé ni-
trégeno como gas portador de los reaccionantes para asegurar el
caudal de fluidizacidn necesario. En este caso la alimentacidn
de metanol se haclia de la siguiente forma: el metanol se dispo=-
nia en un depdsito elevado cerrado conectado a la toma de pre-
sidn de la base del reactor, para que ambos se encontraran a la
misma presidn y no influyeran en el caudal las condiciones de
presidn en el reactor, el caudal de metanol se regulaba por una

v8lvula de aguja y se media mediante un rotémetro. E1 metanol



pasaba luego a un vaporizador relleno de anillos Raschig, calen-
tado electricamente y a través del cual pasaba una corriente de

nitrdgeno que introducia el vapor de metanol en el reactor.

2.3 SISTPMA DE RECOGIDA DE LOS PRODUCTOS DE REACCION

En los experimentos de esterificacidn se dispusieron
tres colectores, enfriados con aire liquido excepto el primero
para evitar tensiones y pésible rotura. Se tomaron muestras del
gas efluyente y se analizaron en el cromatdgrafo de gases para
tener la seguridad de que era suficiente ese nfimero de colecto-

res y no se producian pérdidas de producto al exterior.

En los experimentos de oxidacidn los productos de reac-
cidn se producen en forma de nieblas sdlidas muy dificiles de re-
tener, para ello se pensd primero en un sistema de dos placas
filtrantes en paralelo, que mediante dos llaves de tres vias per-
mitia cambiar una por la otra cuando la presidn dentro del reac-
tor alcanzaba un cierto valor fijado anteriormente. Un sistema
de alarma,conectado al mandmetro de mercurio que mide la presidn
dentro del reactor,avisaba mediante un piloto y un zumbador el
momento en que debia realizarse el cambio de placa. Mientras una
placa estaba funcionando, la otra se desobturaba haciendo pasar
a su través etanol absoluto que disuelve los productos de reac-

cidn.

Este método fue desechado por producir una variacidn
constante aunque sinusoidal de la presidn en el interior del
reactor y requerir una atencidn permanente ya que a veces la
presidén en el interior del reactor subia a una velocidad muy

apreciable.

El sistema de dos placas en paralelo se sustituyd por
un colector con un relleno de vidrio bafiado parcialmente con
etanol absoluto, precedido de dos colectores enfriados en una

mezcla de hielo y sal.

Los gases que salian de este {iltimo colector pasaban
a continuacidn por un tren de retencidn de seis burbujeadores

con 50 cc. de NaOH = 2N para retener el CO2 producido y a con-



- 28 -

tinuacién un burbujeador con Ba(OH)2 para detectar el escape de

CO2 en el caso de que se produjese.

En las Gltimas series de experiencias se sustituyd el
etanol absoluto por una mezcla piridina/agua en la propercidn
1/3 que disuelve mejor los productos de reaccidn. En este filti-
mo caso, para evitar que los vapores de piridina arrastrados
interfirieran en la determinaciéﬁ del CO2 en la disolucién de
NaOH, se intercalaba un burbujeador con clorhidrico dilvido en-

tre los colectores y el tren de burbujeadores de NaOH 2N,

El gas de salida del Gltimo burbujeador sale a la at-
mésfera a través de una vdlvula que introduciendo una pérdida de
carga variable a voluntad, permitid mantener la presidn de todos

los experimentos aproximadamente constante: 800 * 5 mm Hg.

3.4 SISTEMA DE CALEFACCION Y AISLAMIENTO

Es necesario un sistema de calefaccidn en el aparato
que permita la vaporizacidn de los reaccionantes, alcanzar la
temperatura deseada en el lecho catalitico y mantenerlajpor otra
parte, es tambien necesario calorifugar y en algunos casos ca-
lentar determinados puntos del aparato, con el fin de evitarcon-
densaciones ya que los productos de reaccidn son sblidos de ele-

vado punto de ebullicidn.

En todos los casos se ha utilizado el sistema sléctri-

co de calefaccidn con hilo de resistencia adecuada.

El tubo de reaccidn va encamisado en otro tubo de vi-
drio mis ancho, con lo cual se atenuan las pérdidas de cialor al
exterior sin perder la posibilidad de observar el lecho :atali-
tico; en la seccidn anular entre estos dos tubos, simetricamen-
te dispuestas van seis varillas recubiertas dé refractario, so-
bre el cual se arrolla el hilo de resistencia. En cuantoal cir-
cuito eléctrico, las seis varillas van dispuestas formanio dos
sistemas en paralelo de tres varillas en serie, afin cuanio por
realizarse estas conexiones fuera de la funda de vidrio, el mon-

taje es susceptible de modificacidn de una manera sencil.laj; en-



tre los extremos de esos dos sistemas se mantiene una diferen-

cia de potencial variable mediante un autotransformador. En se-
rie con el circuito elé&ctrico de calefaccidn del tubo de reac-

cidn se intercala un regulador de temperatura, que permite man-
tener l.a temperatura del lecho catalitico en un intervalo de

¥ 1,5°C alrededor de la temperatura deseada. Todo el sistema de
calefaccidn va montado independientemente del reactor, de forma
que es factible sacar el reactor sin necesidad de desmontar es-
te.

También es necesario calentar el ensanchamiento y la
salida de productos del reéctor, pues aunque‘los productos y ali-
mento no reaccionado salen de la masa catalitica a elevada tem-
peratura, cualquier disminucién de esta puede provocar su con-
densacidn dados sus elevados puntos de ebullicidn. Por su forma
y accesorios es dificil adoptar una disposicidn anfloga a la del
tubo de reaccidn, por lo cual se empled un doble tubo de urali=-
ta en cuya seccidn anular va dispuesta la resistencia de cale-
faccidn arrollada al de menor difmetro y rellena la seccidn anu-

lar de lana de roca con el fin de atenuar las pérdidas de calor.

También es preciso calentar la pieza de unidn del va-
porizador de p-toluato de metilo con la entrada del reactor, pa-
ra ello se emplea hilo de resistencia arrollado sobre la propia

pieza y aislado con polvo de amianto amasado con agua.

El matraz de cabeza separable en cuyo interior se en-
cuentra el vaporizador de p-toluato de metilo y el liquido de

calefaccidn se calienta mediante una manta eléctrica.



4, PRCCEDIMIENTO

4,1 PLANTEAMIENTO DE UN EXPERIMENTO

Las variables que se fijan en cada experimento son:

Temperatura
Relacidn M/Fx y

Relacidn molar 0,/p-toluato de metilo

El caudal total de aire empleado se mantuvo constante
en todos los experimentos, y por tanto el caudal de oxigenojlue=~
go dada la relacidn molar, queda determinado el caudal de p-to-
luato de metilo que habr8 de emplearse. Y conocido &ste queda de-
finida la masa de catalizador para un valor dado de la relacidn
M/Fx.

Mediante el calibrado del vaporizador (ver Apéndice
9.1) puede determinarse el caudal de aire primario necesario y

por tanto el caudal de aire secundario.

4,2 DESARROLLO DE UN EXPERIMENTO

Una vez introducida la masa de catalizador pesada en
el reactor, se abre la botella de aire comprimido y se fijan los
caudales de aire primario y secundario previstos, con la llave
de tres vias del circuito de aire primario comunicando con el
circuito de aire secundario. Se ajusta el regulador de tempera-
tura a la deseada y se conecta el registrador de temperatura.En
este momento se cierran todos los circuitos electricos de cale-
faccidn del aparato. El vaporizador de p-toluato de metilo ha

sido pesado inicialmente y anotado su peso.
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Cuando el liquido de calefaccibén (agua destilada) del
vaporizador de p-toluato de metilo est& hirviendo de una forma
continua y en el lecho catalilico, se ha alcanzado la temperatu-
ra de reaccidn deseada, se ajusta la temperatura de los reaccio-
nantes a la entrada en el reactor a unos 5-8°C por debajo de la
temperatura de reaccidn, mediante un reostato conectado en serie
con el circuito de calefaccidn de esta zona; y la temperatura
del ensanchamiento y salida de productos del reactor a unos 10-

20°C por encima de la temperatura de reaccidn.

Cuando se alcanzan y mantienenlas temperaturas de tra-
bajo en los distintos puntos del aparato se acopla el sistema de
recogida de productos, y mediante la vilvula que se encuentra al
final de este sistema se ajusta la presidn en la entrada del reac-
tor a unos 800 mm Hg + 1/2 (caida de presidn en el lecho catali-
tico en mm Hg ) de forma que la presidn media en &ste sea 800 mm

Hg.

Para iniciar el experimento, basta comunicar el cir-
cuito de aire primario con el vaporizador de p-toluato de meti-

lo y poner en marcha el crondmetro.

Para terminar el experimento, basta comunicar el cir-
cuito de aire primario con el circuito de aire secundario y pa-

rar el crondmetro.

La duracidn de los experimentos oscild entre 50 y
200 minutos,

Los productos de reaccidn se recogen en etanol abso-
1uto, calentando para tener una disolucién homogénea y aforan-
do a 50 cc. El andlisis se realiza por cromatografia en fase
gaseosa. En las filtimas series de experimentos los productos se
recogen en piridina-agua 1/3, se aforan a 250 cc., y el andli-
sis se realiza conjuntamente por cromatografia en fase gaseosa

y valoracidén pH-métrica, .

Los burbujeadorés de NaOH para retener el CO se la-

2'
van con agua destilada y el liquido se afora a 500 cc., el ané-
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lisis del CO2 recogido se realiza por valoracidn pH-métrica.

.
ARER L)

El vaporizador de p-toluato de metilo, se seca dpiﬂa-

dosamnte y se deja enfriar; una nueva pesada de éste permite

det--“rar «i p-toluato de netllo alimentado durante el experi-

menio.
En cada experimentc se median las siguientés magnitu-
des:
Potm, Presiodon atmosferica, mm Hg
Pp a presidén despues del diafragma medidor, mm Hg
Pi presidén en la entrada del reactor, mm Hg B
AP pérdida de presidn a través del lecho cataiitiéé;
mm Hg
Ta temperatura ambiente, °C
Tp a temperatura despues del diafragma medidor, °C
Ahi lectura del mandmetro diferencial correspondiente -
al diafragma medidor del caudal de aire primario,
cm h20
Ah2 lectura del mandmetro diferencial correspondiente
al diafragma medidor del caudal de aire secundario,
cn d20
M masa de catalizador, gr.
Am masa de p-toluato de metilo alimentado, gr.
e tiempo de duracidn del experimento, minutos

La temperatura del lecho catalitico era medida :ada
80 segundos y registrada; el registro grifico permitia determi-

nar la temperatura media de reaccidn y la desviacidn méxina.

Los c8lculos efectuados con estas magnitudes se indi-

can en el Apéndice 9.2



S. RESULTADOS

5.1 ESTERIFICACION DEL ACIDO p-TOLUICO

Para estudiar la esterificacidn del &cido p-toluico -
con metanol se realizaron tres experimentos Gtiles, representa-
dos por A-1, A-2 y A-3. Se empled como catalizador silicato alu-
minico y los productos de reaccidn identificados fueron: &cido
p-toluico y metanol sin reaccionar, p-toluato de metilo y eter
dimetilico. Los reaccionantes: &dcido p-toluico y metanol se in-
trodujeron en el reactor mediante dos corrientes de nitrdgeno
que en conjunto proporcionaron un caudal constante en los tres
experimentos de 20 cma/segundo en condiciones normales (0°C y
760 mm Hg), suficiente para asegurar el estado fluidizado del
lecho catalitico. Las condiciones en que se realizaron estos ex-

‘perimentos y los resultados obtenidos se indican en la Tabla 5-1,
Las variables consideradas son:

Temperatura en °C

Relacidn molar metanol/&cido p-toluico

Masa de catalizador en gramos

Relacidn M/FA =

Caudal de &cido p-toluico (mmoles/minuto)

Los resultados se expresan en:

moles de p-toluato de metilo

n
ster P .
© moles de acido p-toluico

moles de eter dimetilico

n
eter
‘moles de metanol
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5.2 OXIDACICN DEL p-TOLUATO DE METILO

5.2.1 Seleccidn del catalizador

Se ensayaron 3 catalizadores que se representan por
c-1, ¢-2 y C~3, con los que se llevaron a cabo 12 experimentos
itiles de B-1 a B-12 inclusive, En la Tabla 5-2 se indican las
condiciones en que se realizaron estos experimentos; las varia-

bles consideradas son:

Temperatura en °C

Relacidn molar 02/p—toluato de metilo

Masa de catalizador en gramos

Relacidn M/F_ =
Caudal de p-toluato de metilo(mmoles/min)

Los resultados de estos experimentos se hallan en la
Tabla 5-3 en la que n, representa el rendimiento neto de uncier-

to producto a expresado en:
moles de a/moles de p-toluato de metilo alimentados

El significado de los distintos subindices de n utilizados es
el siguiente:

x p-toluato de metilo

u monometil tereftalato

s anhidrido carbdnico

m anhidrido maleico

-

v dcido p-toluico

Los resultados se presentan adem8s en funcidn de tres
" magnitudes: Rendimiento, conversidn y selectividad, cuyo signi-

ficado se establece a continuacidn:

Rendimiento, % en moles =(Moles de alimento que se

transforman en el producto interesante/moles de alimento ) 100
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Conversidn, % en moles = (moles de alimento que se

transforman/moles de alimento) 100

Selectividad, % en moles = (moles de alimento que se

trans”orman en el producto interssante/moles cde zlimento que se

transforman) 100

Evidentemente, para este caso particular:

Rendi@iento = n 100
Conversidn = (1 - nx) 100
Selectividad = (nu/i - nx) 100

5.2,2 Estudio cinético del proceso con el catalizador selecio-

nado

5.2.2.1 Experimentos previos

Con el catalizador seleccionado C-2, se efectuaron 16
experimentos antes de emprender el estudio cin&tico, con objeto
de estudiar la variacidn de la actividad del catalizador con el
tiempo y seleccionar los valores de la temperatura y de la re-

lacidén molar mds aconsejables.

Los experimentos B-13 a B-21, se realizaron con 280
gramos de catalizador recien activado y en condiciones fijas:
Temperatura, relacidn molar y relacidn M/Fx constantes.Pero ca-:
da uno de ellos corresponde a una edad distinta del catalizador,
con objeto de estudiar la variacidn de la actividad de este con

el tiempo de utilizacidn.

En la Tabla 5-4 se expresan los resultados de estos
experimentos con indicacidn de la edad del catalizador (tiempo
durante el cual ha sido utilizado) en cada uno de ellos. La edad

del catalizador ha sido calculada de la siguiente forma:

Si es A el tiempo en minutos que una masa determinada

de catalizador ha sido utilizada antes de realizar un experimen-
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to de duracidn B minutos, la edad media del catalizador para es-

te experimento es evidentemente: A + (B/2) minutos.

Los experimentos B-22 a B-25, se realizaron también
con 280 gramos de catalizador a relacidn molar y relacidn M/Fx

constantes y variando la temperatura de reaccidn.

Los experimentos B-26 a B-28, se llevaron a cabo tam-
bién con 280 gramos de catalizador a temperatura y relacidn M/F,

constantes y variando la relacidn molar.

Los resultados de estos experimentos se encuentran en
la Tabla 5-5.

5.2.2.2 Experimentos cinéticos

Para el estudio cinético del proceso se efectuaron en
total 40 experimentos fitiles, con el catalizador seleccionado
C-2 y con valores de las variables: Temperatura y relacidn mo=-

lar, previamente seleccionados también.

Los cuatro primeros experimentos (Serie 0) se lleva-
ron a cabo en condiciones fijas de: Temperatura, relacidn molar
y relacidn M/F_, variando simultaneamente la masa de cataliza-
dor y el caudal total de alimentacidn, Fy (mmoles/minuto) para

que las relaciones anteriores permanecieran constantes.

A continuacidn se realizaron 6 . series de 6 experimen-~

tos cada una, en las. siguientes condiciones:

Temperatura Relacidn molar
Serie I 260 16
Serie II 260 48
Serie III . 280 16
Serie IV ' 280 48
Serie V 300 16

Serie VI 300 48
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La presidén media en el lecho de catalizador permanecid
constante en todos los experimentos e igual a 800 ¥ 5 mm Hg.Tam-
bién se mantuvo constante el caudal total de aire alimentado
60,8 + 0,5 mmoles/minuto. El caudal de p-toluato de metilo ali-
ment~do Tue de 0,80 mmoles/minutec para los experimentos con re=-
lacién molar 16 y de 0,27 mmoleé/minuto para los experimentos con
relacidn molar 48, En cada serie de experiméntos se varid la ma-
sa de catalizador del lechoj; los valores utilizados fueron: 50,
100, 150, 200, 280 y 400 gramos para los experimentos realizados
a 280 y 300°C; y 100, 150, 200, 250, 280 y 400 gramos para los

experimentos realizados a 260°C.

Los resultados se resumen en las Tablas 5-6, 5-7, 5-8,
y 5=-9.

En las tres iltimas Tablas el rendimiento de anhidri-
do carbdnico n_ se ha expresado dividido por 9, para de esta for-
ma conocer el nfimero de moles de p-toluato de metilo (9 &tomos

de carbono) que se transforman a co,.

. o
n'y = ns/9



886°0 090°0 LSZ®O m»m.o 88€ 00t  0€0°T S‘6L 0°9T 00¢ ©-0

098°0 0L0°0 0HZ°0 G65°0 HBE  00¢€ 18L°0 €09 8°stT 0o¢ £-0

816°0 SL0°0 8SZ°0 SLS‘0 9LE 06Z S99°0 €°1s 6°ST 00¢ z-0

Lz6°0 TLO®0 GS¢°0 o08S°0 TBE 00T  S2SO sfoh 8°stT 00¢ 1-0

®u Au "u o *arw H B ¥ oTEIRE eP owmnﬁop-m\uo O of
JeTouW uQIOoBTSY eanjeasdwus] ojusawraadxy

0 @Tasg sojusuraadxg °*g-) JOpPRZITERIB) :0DT33UTO OTpnisyg

9-S§ VIdVl



T

*panjeasdus3 e3so ® ugrooeaa ap sojonpoad soyl aajus oornrol-d OpPYOEB ©302319p 98 ON

Z10°%0 0 86T°0 06L°0 08tT 8Lt 092 9-11
800°0 0 Z81°¢0 0h8o0 8E0T LSLh 092 S-I1I
S00°¢0 0 €€T¢0 z98°0 526 9% Lh 092 #-11
0 = 0 STTCO s88°0 OtiL 8¢Lh | 09z . €~11
0 = 0 260°0 806°0 SSS 9Lt 097 z-11I
0 = 0 650°0  THEO oLe n S¢Lh 09¢C I-11
0T0°0 0 0h1‘0 058°0 006 9°s1 _ 082 9-1
S00°¢0 0 S0T¢0 068°0 0S¢ o‘st 08¢ S-1
0 = 0 $60°0 $06°0 z1e 6°ST 092 t=-1
0 = 0 080°0 026°0 052 1971 092 e-1
0 = 0 500 Sh6‘0  S°LST z'9t1 092 z-1
0 = 0 SH0¢0 §56°0 0¢set L°ST 09¢ -1
s A . Cx x oTtisu op ozentoi-d/%p Jo oN
e 2 u v “ d/W JeTow UQTORTIY eanjeasduws] ojusuraadxyg

II £ I oraeg sojudwutrasdxy *z-~) JOPRZTTERIBD :0DTIUID OIpnysdg

L= G VIdVL



- ey -

*panjeasdwa) a3se © ugrooeaa ap sozonpoad sor aajus oornyol-d OproBR Q310913p OS5 ON

¥
S€0°0 082°0 $89°0 0847 8Lt 082 9-AI
0200 sTZo0 §9L°0 8€0T 9%Lh 082 S-AI
0T0‘0 SST¢0 S€8°0 ohL 8¢Lh 082 f-AI
800°0 zZz1o 0L8°0 SGS 9Lt 082 €-AI
500°0 060°0 506°0 0LE €°Lh 08¢ Z-A1
0 = SHo0‘0  6S6°0 S8T £ Lh 082 T-AI
0o€o0‘o 0€Z°o0 0hL‘0 00§ LéST 082 9-III
¢ecoto 8LT 0 008°¢0 0S¢ 6°ST 082 S-III
ST0‘0 SZT¢0 098°0 . 0S¢ 291 082 H-III
800°¢0 L60°0 568°0 s‘L8T T°971 082 €-I11
S00°0 0L0¢0 SZ6°0  0°SZT 291 08¢ Z-111I
0 = 0t0°0 096°0 A g8°sT 082 T-I11
s a < % .oTTIoUW 9P ovmzﬁovum\uo Do oN
u s u u d/H aeTou uQIORIAY eanjeasadus] ojusawrasadxy

AI £ IITI setass sojuawyaadxy rmlo aopezrTeled

8-¢ VIdVL

$00T32UTO oTpnlsy



46

0Ss1¢0 SET¢0 ohe‘o SLE®O o8hT 6¢Lh . 00¢ 9-IA

080°0 §90°0 0LZTO 6850 8€0T 8Lt oo0¢ S-IA
Sho‘o0 z2e0‘o otzéo €TL‘0 . OhL | L*Lh 00€ H-IA
SZ0°0 810°0 #L1°0 -€8L°0 SGS | 8Lt 0o0¢ €-IA
ST0¢0 800°0 STT‘0  2ZS8°0 oLe S¢Lh 00¢€ Z-IA
S00°0 0 = G90°0 0€6°0 G871 9¢Lh 00¢ T-IA
8ST°0 #2110 08Z°0 8eh0 00S 6°ST 00€ g9-A
€L0°0 €50°0 secco 6€9°0 0S¢ 8°ST oo¢ S-A
©eoto §20°0 06T°¢0 15L°0 0sz . 9°sT. . 00¢ ti=A
zeoco €T0°0 0ST*O ST8°0 s¢L8T : 19T 00€ e-A
S00°0 900°0 SoT‘o w880  0°seT 8°sT oo¢€ . Z=-A
0 = 0 = 0900 O0h6°0  S°C9 | 0°91 . 00¢ T-A
m.: Ay M X, *31/W oTrach =P ovm=H0p:m\No . Do oN
aeTou uUQIOEBTLY evanjeasdusg] ojuswrtaadxy

IA £ A 9Tasg sojusuwraadxg *g-) JOPRZTTERIR) :0O0T3I3UTO OTpnNisyg

6-S vVIdVL



6. DISCUSION DE LOS RESULTADOS

6.1 ESTERIFICACION DEL ACIDO p-TOLUICO

Los tres experimentos de esterificacidn realizados,
demuestran que la reaccidn desarrollada en fase vapor con cata-
lizador (silicato aluminieo) tiene lugar de una forma practica-
mente cuantitativa a temperaturas de unos 320°C y relacidn molar
metanol/4cido p-toluico =4; en estas condiciones se obtuvo un
rendimiento del 91%, con una selectividad con respecto al dcido
p-toluico del 100%. Sin embargo, como el catalizador utilizado
en los éexperimentos de esterificacidn (silal), es un catalizador
de deshidratacidn, el metanol sufre parcialmente una deshidrata-

cidén intermolecular a éter dimetilico:

silal

CH,OH + CH,OH CH,OCH, + H
-3 37 300 -.320°C 373

0

2

que supone un consumo de metanol por una reaccidn simult&@nea no
deseable; en las condiciones anteriores el 13% del metanol ali-

mentado se deshidrataba intermolecularmente a éter dimetilico.

El experimento A-3 realizado con una relacidn molar
m&s baja,metanol/&cido p-toluico = 2,5 demostrd que . el consumo
de metanol, por deshidratacidn a &ter dimetllico puede aminorar-
se considerablemente disminuyendo la relacidn molar; en dicho
experimento el consumo de metanol por esta reaccidn secundaria

fue del 8,5% sobre el total alimentado.

Asimismo se deduce tambien de los tres experimentos
realizados que el aumento de la temperatura favorece el rendi-
miento del proceso de esterificacidn y disminuye el consumo de

metanol por deshidratacidn a éter dimetilico.
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6.2 OXIDACION DEL p-TOLUATO DE METILO

6.2.1 Seleccién del catalizador

6.2.1.1 Catalizadores preparados y ensayados

Se prepararon tres catalizadores, en los que el agen-
te catalitico activo fue siempre V205 que es el compuesto mas
comunmentegcitado en la bibliografia para este tipo de procesos
(61), (62)5 (63). La composicidn de estos catalizadores se deta-
lla en la Tabla 6-1. Dos de ellos tiene como soporte allimina cal-
cinada, cuyas especiales caracteristicas de elevada dureza vy
buena conductividad térmica la hacen aconsejable para conseguir
una buena fluidizacidn sim-excesiva formacidn de finos por abra-
8idn, E1l soporte del tercero es gel de silice aconsejable en mu-
chos casos por su gran desarrollo superficial. En el Apé&ndice

9.2 se dan detalles sobre el método de preparacidn de todos ellos.

TABLA 6-1

6omposici6n de los catalizadores ensayados

S0,K, V,0, Mooy "OtiPdato p o
Catalizador .  Soporte de hierro
. % % % g %
C-1 CGel de silice 33,0 10,0 - - -
c-2 Almina -—- 10,0 2,0 1,0 1,5
c-3 AlGmina , -- 10,0 - - -

Todos los % son en peso.



6.2.1.2 Estudio comparativo

En las Figuras 6-1, 6-2 y 6-~3 se representan los da-
tos de las Tablas 5-2 y 5-3 correspondieﬂtes a los catalizado-
res C-1, C-2 y C-3,respectivamente. Alin cuando la comparacidn
entre dos catalizadores para un determinado proceso debe hacer-
se en las condiciones &éptimas de rendimiento de cada uno de ellos,
la diferencia en la bondad de los tres catalizadores ensayados
para el proceso en estudio es de tal magnitud que hace innece-

saria una comparacidn mas estricta.

Mientras que con el catalizador C-2 se consiguen, a
temperaturas bajas, selectividades superiores al 95%, el cata-
lizador C-1 conduce preferentemente a anhidrido maleico y la se-
lectividad para el proceso deseado es inferior al 10%, y el ca-
talizador C-3 muestra una actividad oxidante muy considerable,
que motiva que una gran parte del p-toluato de metilo alimenta-
do se queme totalmente‘a CO?; en los experimentos realizados con
este iltimo catalizador la éelectividad no fue nunca superior al

40%.

Tambien al comparar los rendimientos resulta preferi-
ble el catalizador C-2. Con este catalizador se obtienen rendi-
mientos superiores al 25% por paso, mientras que con el C-1 el
rendimiento no excede nunca en los experimentos realizados del
7% y con el C-3 del 15%.

6.2.2 Estudio cinético del proceso con el catalizador seleccio-

nado

6.2.2.1 Experimentos previos

6.2.2.1.1 Variacidn de la actividad del catalizador con el

tiemgo

En la Figura 6-4 se han representado los datos de 1la
Tabla 5-4, de la forma rendimiento y selectividad de monometil-
tereftalato frente a la edad del catalizador. En ella se obser-

va que,a partir de los 100 minutos de utilizacidn,el rendimien-
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to y la selectividad permanecen practicamente constantes hasta
los 730 minutos explorados. En el periodo inicial, la actividad
del catalizador respecto a la reaccidn deseada es mayor,yaA que
tanto 21 rendimiento como la selectividad lo son. El hecho de
que unz vez perdida esta superreact1v1dad inicial en los 100 pri-
meros mlnutos, hasta los 750 minutos de utilizacidn no disminu-
ya la act1v1dad del catallzador, no permite asegurar que esto no
suceda para tiempos mayores~ en una investigacidn realizada en
estos Laboratorlos con un’ catallzador de composicidn 31m11ar'pa-
ra oxidacidn de furfural a anhidrido maleico (64), se encontrd
una disminucidn de 1la acti&idad del catalizador entre las 11 y
las 12 horas de empleo (6661720 minutos)j es probable que para
el proceso de oxidacidn de b-toluato de metilo a monometilteref-
talato que se verifica con-eonversiones muy inferiores esa dis=-
minucidn de la actividad del catalizador se produzca para tiem-

pos de utilizacidn mas elevados.

En todos los experdmentos realizados posteriormente,
se utilizd catalizador envejecido durante 100 minutos y con me-
nos de 750 minutos de utilizacidn a fin de asegurar una activi-
dad constante del mismo. La reactivacidn del catalizador se ve-
rifica en corriente de aire a 300°C durante dos horas, pues se
ha comprobado experimentalmente que después de este proceso el

catalizador vuelve a presentar su superreactividad inicial.

6.2.2.1.2 Seleccidn de:los valores de la temperatura y de

la relacidn molar mds adecuados para el estudio

(J - -
cinetico

Los datos de las Tablas 5-4% y 5-5 se representan en la
Figura 6-5 de la forma rendimiento y selectividad frente a tem-
peratura, para relacidn molar y relacian‘M/Fx constantes. Puede
apreciarse que el intervalo dptimo de temperaturas para el pro-
ceso es 250-280°C pues hay que tener en cuenta dos efectos con-
trapuestos: a temperaturas superiores a 280°C aumenta el rendi-
miento pero disminuye mucho la selectividad, a temperaturas in-
feriores a 250°C la selectividad es elevada péro el rendimiento

reducido. Sobre esta base se eligieron como temperaturas para el
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TO Y LA SELECTIVIDAD DEL PROCESO.

3 !
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1 1 i

Selectividad

Rendimiento .
P [ ]
e—”’—’fﬂf—’———’
D/
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50 260 270 220 230 300 310 320
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INFLUENCIA DE LA RELACION MOLAR SOBRE EL
RENDIMIENTO Y LA SELECTIVIDAD DEL PROCESO.

% moles
Fig.6.6
go -
Temperatura - 300°C
(gr.cat)(min)
i M/Fx = 900
(mmoles pTH4)
70
/A,.—-——"" Qo A\A\
50 4
30
| - . ] j/
_/e .
10 J
10 20 30 40 50 Rel. molar

0y / p-tol. met.



estuc .o cindtico 260, 280 y 300°C con la seguridad de que la tem-
peratura dptima para el proceso estaria comprendida entre las dos
primeras, pero teniendo en cuenta que a 300°C resultaria posible
estudiar las reacciones simultdneas y consecutivas causantes del

descenso de la selectividad.

De forma andloga, mediante los datos de las Tablas 5-4
y 5-5 se ha representado en la Figura 6-6 el rendimiento y la
selectividad frente a la relacidn molar 02/p-toluato de metilo,
para temperatura y re’laci6n~M/Fx constantes. En esta Figura pue-
de observarse la escasa influencia de la relacidn molar sobre el
rendimiento y la selectividad del proceso; se aprecia sin embar-
go, que cuando la relacidn molar es muy baja (< 20) el rendimien-
to tiende a disminuir. Dada la escasa influencia de esta varia-
ble, se decidid utilizar en el estudio cinético sélamente. dos
valores de la relacidn molar. Si se tiene en cuenta que para un
rendimiento y produccidn dadas; el vollimen del reactor necesario
es tanto mds pequefio cuanto menor sea la relacidn molar utiliza-
da, se comprende que interesa que la relacidn molar sea bajaj;por
esta razdn se eligid como uno de los valores, 16, inferior a los
usualmente encontrados en la bibliografia para este tipo de pro-
cesos de oxidacién y todavia no lo suficiéntemente pequefio para
que el rendimiento decrezca apreciablemente. El otro valor de la
relacidn molar adoptado fue 48, suficiéntemente alejado del an-
terior para poder extender los resultados obtenidos del estudio

cinético a un amplio intervalo de esta variable.

.6.2.2.,2 Experimentos cinéticos

6.2.2.2.1 Interpretacidn cindtica del proceso

Mediante los datos de las Tablas 5-7, 5-8 y 5-9 se
han representado las curvas de distribucidn de productos, para
las distintas condiciones de reaccidn en las Figuras 6-7 a 6-17.
En cada una de ellas la temperatura y la relacidn molar son cons-
tantes y la variable es la relacidn M/Fx; excepto para la tempe-
ratura y la relacidn molar mas bajas, en que no resulta necesa-

rio, en las restantes condiciones se han representado separida-
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ment. los datos de consume de p-toluato de metilo y de apari-
cidn de productos con cbjeto de poder ampliar la escala de or-

denadas (rendimientos) y facilitar la discusidn.

Para abordar el estudio cinético es necesario aclarar
las reacciones individvales gque integran el precceso total. Pue-
de entonces intentarse, por métodos md&s o menos empiricos, dedu-
cir ecuaciones cinéticas para las mismas y una vez conseguidas,
tratar de explicar con ellas el comportamiento global del sis-
tema. De acuerdo con estas ideas, al tratar de interpretar los
datos cin&ticos obtenidos en la oxidacidn catalitica en fase va-
por del p-toluato de metilo, se empezd por analizar detenidamen-
te las curvas de distribucidn experimentales, con el fin de po-

der establecer un sistema ldgico de reacciones elementales.

Teniendo en cuenta los productos de reaccidn, puede
establecerse en principio el siguiente esquema para el proceso
global:

p-toluato de metilo +z////// monometil tereftalato ——= CO2+H20
Oxigeno | CO,+H,0
(300°C, en presencia \\\\\\~

del catalizador) dcido p-toluico ——— C02+H2O

Entre los productos de reaccidn, se detectaron tam-
bien trazas de p-aldehido-benzoato de metilo, p-quinona y anhi-
drido maleico (por cromatografia de gases), pero en cantidades
tan pequeflas que no se toman en consideracidn para no complicar
la discusidn. Estos resultados indican la siguiente secuenciade

reacciones en el proceso de oxidacidn del p-toluato de metilo:

\
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c*0
7 : ’
H— N
ff o + 302 — 4002 + 1,0
H—C_ j E
Cs
0

Indudablemente el hecho de que los productos de reac-
ci8n a las dos temperaturas mas bajas sean fundamentalmente mo-
nometil tereftalato y 002. puede explicarse admitiendo que 1la
reaccidn B es mucho m&s ripida que la reaccibn A y que las reac-

ciones D y E son mucho m&s r&pidas que la C.

La presencia del &cido p-toluico entre los productos
de reaccibfn, en los experimentos realizados a 300°C, indica que

en el reactor se produce la hidr8lisis del ester alimentado:

s 5
H Céc\c H H—Cc~C ¢ —
| I +H,0 = | " + CH,OH
H-—C\C/C —H H— N, /C —H
C , C
~o- cu, ~OH

que se desplaza hacia la derecha, ya que en las condiciones de
reaccian_el metanol se oxida a formol (detectado como trazas en-
tre los productos de reaccifn) y agua o a 002 y agua:



CHSOH + 1/2 02 ——— HCHO + H20

CH30H + 3/2 0, ——- CO2 + 2H,0

La ausencia total de vapor de agua entre los reaccio-
nantes, obliga a admitir que la hidrdlisis del p-toluato de me-
tilo se produce con el agua resultante de la oxidacidnjaparte de
otras razoﬁes cinéticas y de estabilidad, esto permite explicar
que la hidrdlisis {inicamente se produzca a temperaturas altas,
en que al ser la conversidn mucho mayor,también lo es la presit
parcial de &apor de agua procedente de la oxidacidn del reaccio-

nante.

Por otra parte eﬁ las Figuras 6-15 y 6-17 se observa
que la curva de aparicidn de dcido p-toluico es asintdtica con
el eje cde abscisas cuando M/Fx tiende a cero, que es justamente
lo que seria de esperar de acuerdo con esta interpretacién, vya
qpe si M/F, tiende a cero, la conversidn tiende a ser nula y la
presidn parcial de vapor de agua tambien, con lo que la veloci-
dad de hidrdlisis (representada por la pendiente de la curva de

aparicidn de &dcido p-toluico) se hard cero.

Igualmente se observa que las curvas de aparicidn de
002 (Figuras 6-7, 6-9, 6-11, 6-13, 6-15 y 6-17) son asintdticas
con el eje de abscisas cuando M/FX tiende a ceroj; ésto indica

que la velocidad de aparicidn de CO cuando M/Fx = 0, es nula.

>
Como, cuando M/Fx = 0, la presidn pircial de p-toluato de meti-
lo tiene un cierto valor (precisamente el m&ximo n, = 1),la ob-
servacidn anterior parece indicar que no se produce la oxidacidn
directa del p-toluato de metilo a CO2, y por tanto que el esque-

ma que se considerd inicialmente puede simplificarse al siguien-

te:
p-toluato de metilo + Y monometil tereftalato — 002+H20
aire
260-300°C en presen-

. . s . CO,+H,0
cia del catalizador Gcido p-toluico ——————— 272
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Si se representan por Ty, Tpy Ty ¥y T, las velocidades
de las reacciones elementales indicadas por el mismo nfimero en
el esquema, la velocidad total de desaparicidén de p-toluato de me-
tilo y las velocidades netas de aparicidn de los productos ven-
drdn dadas por

dnx

—_—— + r (6-1)
a(u/F ) 1 2

anu r ' (6-2)
d(M/in 1 3

dn
v

(6-3)

n
2}
1
3

d(M/F )

a n's
(6-4)

a(M/F_)

Que para las temperaturas m&s bajas (260 y 280°C) co-
mo r, = 0, ya que a estas temperaturas no se detectd &cido p-to-

luico entre los productos de reaccidn, se reducen a:

dnx
- = r, (6-5)
d(M/Fx)
dnu
= p, - (6-6)
da(M/F ) 1 3
x
d n's
= T4 (6-7)

d(M/FX)
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5.2.2.2.2 Influencia de las etapas de transferencia de ma-

teria

Los experimentos serie 0 cuyos resuvltados se encuen-

~
kS

tran en la Takxlzc 5-6, tuvieron como objietivo ceomprobar si  las
etapas de transferencia de materia influyen en la velocidad glo-
bal de reac¢ccidn. Los resultados de estos experimentos se encuen-
tran representados en la F.gura 6-18; en ella se observa que
el caudal total de alimentrcidn, es decir la velocidad de cir-
culacidn de la mezcla reaccionante a través del lecho cataliti-
co, no influye en los rendimientos de los distintos productos
de la reaccidn. Puesto que el aumento del caudal de alimenta-
cidn, o de 1la velocidad deigirculacién,implica un incremento en
el valor del coeficiente de transferencia de materia kg’ si no
influye en la velocidad global de reaccidn, quiere decir que la
fuerza impulsora para el transporte de los distintos reaccionan-
tes desde el seno del gas a la superficie del catalizador, pg~
p; = 0 y por tanto que las presiones parciales de los reaccio-
nantes y productos en la interfase sdlido-gas son iguales a las
presiones parciales de }osf@ismos en la masa gaseosa (véase Apen-
dice 9.3. Etapas de transferencia de materia).

~

6.2.2.2.3 Influencia de las etapas superficiales

Desde un punto de vista exhaustivo existen cuatro po-
sibilidades en cuanto a la forma de producirse una reaccidn ele-
mental:

Catalizador
X (g) + n02(g) - Productos (g)
sblido

¢ Reaccidn entre X adsorbido y O2 tambien adsorbido
B Reaccidn entre X en fase gaseosa y O2 adsorbido
Yy Reaccidn entre X adsorbido y O2 en fase gaseosa

§ Reaccidn entre X en fase gaseosa y O2 en fase gaseosa



—
-
@ o]
Temperatura - 300°C
Relacidn molar
02/p-toluato de metilo 16
0,50 | M/Fx * 380
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FIGURA 6-18



En el proceso presente la posibilidad §) puede descar-
tarse pues supondria reaccidn homogénea no catalitica, y experi-
mentos realizados en ausenqia de catalizador en iguales condi-
ciones experimentales, demostraron que la reaccidn no tenia lu-

gar.

La informacidn bibliogridfica recogida (eu), (65),(66)
(67) y (68) sobre procesoé de oxidacidn de compuesto aromiticos
con aire y catalizadores de pentdxido de vanadio, lleva a la cm-

clusidn de. que el proceso. transcurre en dos etapas:

Etapa .1 Compuesto aromidtico en fase gaseosa + cataliza-
dor oxidado ————» Productosde oxidacidén + cata-

lizador reducido.

Etapa 2 Catalizador reducido + Oxigeno —— Cataliza-

dor oxidado.

Este mecanismo equivale a la posibilidad B) que por
tanto ensayaremos en primer lugar al iriciar la interpretacidn

cinética de los datos.

En este caso particular de sdlo dos reacciones super-
ficiales: adsorci&n de oxigeno y reaccidn superficial de oxida-
cidn del compuesto, admitiendo ciertas simplificaciones, es po-
sible obtenér una expresidn sencilla de la velocidad de reaccidn
global. ’

Se aceptan las siguientes hipdtesis: (Véase Apé&ndice
9.3)

(1) Reacciones muy desplazadas hacia la derecha: irrever-
sibles. Las elevadas constantes termodinamicas de equilibrio de
los procesos de oxidacidn de compuestos orgdnicos justifican es-

ta hipdtesis.

(2) Concentracidn de grupos de n moléculas o 2n &itomos &
iones de oxigeno proporcional a 002 (fraccidn de superficie ftil

del catalizador cubierta por O2 adsorbido), en realidad igual a



602/n. El factor 1/n puede incluirse en las constantes.

(3) Presidn parcial de oxigeno aproximadamente constante,

dado 2l gran exceso en que se encuentra este reaccionante.

(4) Fraccidn de superficie Gtil del catalizador cubierta
por los productos de reaccidn o por el nitrdgeno, desprecia-

ble frente. a 9.
2

La velocidad de la etapa de adsorcidn de oxigeno po-

dri expresarse asi:

- k! o
2 80, 05

¥ la velocidad de la etapa de reaccidn superficial, asi:

Puesto que en cualquier momento, una vez alcanzado el
régimen estacionario, ambas velocidades deben ser iguales, eli-

minando 002 entre las dos ectuaciones anteriores, se tiene:

(kspx) (ka02po2)

r -
k. Py + k'y  + k_p
ao2,02 0, s¥x
o bien,
r = = (6-8)
(k P + k! ) + k 1 + k"
a0, 0, 39, sPx p
siendo
“s*a0,70,
k' = (6-9)
ka Py +k'a
02 “2 02
ks
y k" = (6-10)
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Si se tiene en cuenta que la reaccidn V204 + 1/2 02——§

V'205 estid muy desplazada hacia la derecha en las condiciones de

operacidn (69) (70) y que por tanto kao >> k', de 6-9 y 6-10,

0
se deduce: - 2 2
k' = ks (6-11)
y ks
k" & e (6-12)
Kan P
a
0,70,

Podrian distinguirse dos casos:

a) Si la etapa de adsorcidn de oxigeno fuera controlante,

%0, * 0, la velocidad de esta etapa de adsorcidn seria,

r = k P (1-04.) - k! o = k =constante (6-13)
a02 02 0, a02 0, a02P02

b) Si la etapa de reaccidn superficial fuera controlante,
puesto que en el equilibrio de adsorcidn 90, =Kao2p02/1+Kao2p02,

la velocidad de dicha etapa controlante seria:

Ka02P02

=k p (6-14)
1 + Kao2po2

Las ecuaciones 6-13 y 6-14, se deducen tambien direc-

tamente de la 6-3. En efecto:

a) Si la adsorcidn de oxigeno es la étapa controlante

n
ks >> kao y por tanto k'"p

2
reduce a r = constante.

% > 1, con lo que la ecuacidn 6-8 se

b) Si la reaccidn superficial es la etapa controlante,
kg >> ks y por tanto k" P, << 1 con lo que la ecuacidn 6-8 se
0
red%ce a r =k Pye

Para poder comprobar este mecanismo es necesario de-
ducir las velocidades de reaccidn de las reacciones elementales

a partir de las curvas de distribucidn de productos 6-7 a 6-17.
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8424242.4 Tratamiento de los experimentos a 260 y 280°C

A estas temperaturas la velocidad de desaparicién de

p-toluato de metilo y de aparicidn de monometil tereftalato y CO2

vienen dadas como ya se vid por:

dnx
—_ (6-5)
d(M/Fx)

dn
u

(6-6)
d(M/Ex)

dn?
S

_— = p (6-7)
a(M/r,)

Y. si tanto la reaccidn elemental 1 como la 3 se desa-
rrolla con el compuesto orginico en fase gaseosa que reacciona
con el oxigeno adsorbido sobre la superficie del catalizador,

{ecuacidn (6-8)}

'
r = k 1Px
1— 1"
1 + k 1Py
T
r = k 3Py
3- 1"t
1+ k 3Py

Trasponiendo té&rminos en estas expresiones de T, ¥y Ty

para darles forma lineal y teniendo en cuenta (6-5) y (6-7)

P 1 k"

X = — 4 % P, (6-15)
- ' *
-dn, /A(U/F ) k', k',



B , 1 x" ‘
u = + =35 (6-16)

's/d(M/Fx) k! k!

Para que el mecanismo supuegto pueda admitirse es pre-
ciso pues que al representar Py / (M/F frente a 128 los pun=-
tos experimentales queden allneados sobre una recta de pendien-

te positiva y ordenada en el origen positiva.

8i solo la etapa de adsorcidn de oxigeno fuese contro-

lante, {ecuacidn (6-13)},

dnx
- e——at = Constante
a(M/F )
®
dn
y la representa01on p /- -?Tﬁﬁr_— frente a p daria una recta

de pendlente positiva y que pasaria por el orlgen.

Si solo la etapa de reaccidn superficial fuese contro-
lante, {ecuacidn (6-14)},

‘dn_
AT = Py
/)
dn
y la representacidn p_/ - frente a p_ daria una recta
aq/E) *
horizontal. ' T x

1) Experimentos a 260°C

1.A.- Desaparicidn de p-toluato de metilo

En el Apéndice 9.3 se han ajustado por minimos cua-
drados las curvas de desaparicidn de p-toluato de metilo obte-

niendose para este temperatura las siguientes ecuaciones:

M/E, M/F, 2
+ 0,000

125 125

n, =1 - 0,04

x (9-64 )




para relacidn molar 16, y

-6

n_ =1 - 0,157.10‘3(M/P;3 + 0,008.10 (M/Fx)2 (9-67)

para relacidn molar :48,

Por tanto derivando las anteriores ecuaciones respec-
to a-H?Fx, la velocidad de Z2saparicidn de p-toluato de metilo

Ty {ecuacidn (6-5)} vendr§ dada por:

dnx . M/F

r, o= - = 0,32.107°-0,0064.107 5 % (6-17)
, d(M/F_) 125
X
para relacidn molar 16, y por
_ -3 -6
r, = 0,157.10 ° - 0,016.10 (M/Fx) (6-18)

para relacidn molar u48.

La presidn parcial de p-toluato de metilo vendrd dada

por

P, = X (6-19)

donde 7 es la presidn total igual a 800 mm Hg, y FT caudal mo-
lar total de la mezcla gaskosa reaccionante que puede conside=~
rarse précticamente constahte aunque en las reacciones haya va-

riacidn del nlimero de moles dado el considerable exceso de aire,

Mediante las ecuaciones (6-17) & (6-18)y (6-19) se
construye la Tabla 6-2. '

En la Figura 6-19, de acuerdo con la ecuacidn (5-15),

~dn

X
se ha representado Px/ HTE7?;T frente a Pye Como se ve, los
puntos quedan bien alineados en una recta de pendiente posi-
tiva y ordenada en el origen p031t1va, como era de esperar de

cumplirse el mecanismo supuesto.

La recta mds probable de acuerdo con los puntos expe-

rimentales se ha calculado por minimos cuadrados (véase Apén-
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dice 9.3) y los valores de la pendiente y de la ordenada en el

origen, {ecuacidn (6-15)}, .son:

1/k'1 = 22,4
" I
k", /k', = 1480
mmoles
de donde k'1 = 0,0447
(gr. catalizador)(minuto)(atm.)
y 1
k", = 66,2 —
atm

1.B.- Aparicidn de 002

Procediendo exactamente del mismo modo (véase Apéndi-
ce 9.3) se ha obtenido la Tabla 6-3,

Puesto que el CO2 producido en estos experimentos re-
presentaba solamente alrededor del 1% del p-toluato de metilo
alimentado;?se comprende que los valores experimentales estén
afectados de gran error y np se pueden utilizar para descartar
ni afirmar el mecanismo supuesto. Sin embargo puesto que el va-
lor de pu/{dn'S/d(M/Fx)}{kcuacién (6-16)} oscila creciendo y
disminuyendo al aumentar pi; se tomard un valor medio del co-
ciente para utilizarlo comd una pequefia correccidn sustractiva
a la velocidad de aparicidn de monometiltereftalato:

7y

¢

H

! = 68 de donde r, = 0,0147 Py
| p .
173§ medio

2) Experimentos a 280°C

2.A.- Desaparicidn de p-toluato de metilo

_ Mediante un tratamiento similar al seguido comn los ex-
perimentos a 260°C, desarrollado en el Apé&ndice 9.3, se llega a
la Tabla 6-4, a partir de ella y segiin la ecuacidn (6-15), se

ha construddo la Figura 6-20. Como se ve los puntos se ajustan
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bastunte bien a una recta de pendiente positiva y ordenada en
el origen positiva, cuyos valores obtenidos por ajuste por mi-

nimos cuadrados son:

1/k', = 16,1
" | A -
k 1/k 4 = 504
de donde
mmoles
k') = 0,0622 —
(gr. catalizador)(minuto)(atm)

y e, = oa1,e e

2.B.~- Aparicidn de 002

Del modo indicado se llega a la Tabla 6-5, y de acuer-
do con la ecuacidn (6-16) ‘se ha construido la Figura 6-21. Aun
cuando los datos siguen siendo como en los experimentos a 260°C
bastante imprecisos ya se dispone de mayor nlimero de puntos ex-
perimentales y pueden dedqgirse conclusiones mds seguras. En la
Figura 6-21 se aprecia que el valor de pu/{dn's/d(M/Fx)} no
crece ni disminuye con Py, sino que oscila alrededor de un valor
medio, de acuerdo con el mecanismo que prevee que la etapa de
reaccidn suyperficial es la controlante {ecuacidn (6-14)1}:

Py dn'
{an' _/a(M/F )}

= Constante = 1/k, = S k

3
d(M/Fx)

3 Pu

El valor de k3 mediaaritmética de todos los puntos

experimentales, resultd ser:

k, = 0,0336

Esta conclusidn esta de acuerdo con la alcanzada a
260°C aunque alli dada la inseguridad de los datos solo se es-

bozd como posibilidad.
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6e242.2.5 Estudio cinético de la reaccidn de hidrdlisis

En el Apéndice 9.3 se ha hecho el tratamiento tedri-

co de la reaccidn general

A+ B T C+0D
a la que se ajusta la hidrdlisis del p-toluato de metilo.
Se ajustan las hipdtesis:

1) La reaccidn est& muy desplazada hacia la derecha por la

desaparicidn de uno de los productos: metanol.

2) La fraccidn de superficie fitil del catalizador cubier-
ta por los productos de reaccidn puede considerarse desprecia-
ble.

Por analogia con el proceso de oxidacidn se conside-
raré en primer lugar el mecanismo £),(véase Apéndice 9.3):
reaccidn entre p-toluato de metilo en fase gaseosa y agua ad-

sorbida sobre la superficie del catalizador.

Segin la etapa contrclante resultan dos ecuaciones

de velocidad de reaccidn:
A) Reaccidn superficial controlante:

A partir de la ecuacidn (9-61) con las hipdtesis 1)
¥y 2) se llega a:

ke KaA Py Pp

1 + K, p, + K_ p
aA A aI I

que aplicada a la reaccidn de hidrdlisis del p-toluato de me-
tilo, conduce a
k1 Pry0 Px
r = (6-20)
1+ k2 pH20




B) Adsorcidn de agua controlante:

De forma aniloga a partir de la ecuacidén (9-560), se
~ - H]

llega a

r = X pH20 (6-21)

6.2.2.2.6 Tratamiento de los experimentos a 300°C

A esta temperatura la velocidad de desaparicidn de
p-toluato de metilo y de aparicidn de los productos vienen da-

das de acuerdo con el esquema del proceso global adoptado por:

. dnx
- er——— =D +r2 (6-1)
d(M/FX)

dnu
(6-2)

d(M/Fg)

dnv
—_———z p_ =D (6-3)
_d(M/Fx)

d n'
]
— T + r

d(M/FX)

(6-4)

A) Aparicidn de Co,:

Se ha visto en el tratamiento de los experimentos a
260°C y 280°C, que los resultados de la oxidacidn de monometil

tereftalato a CO, pueden explicarse admitiendo que &ste en fase

2
gaseosa reacciona con el oxigeno adsorbido siendo la reaccidn

superficial la etapa controlante, {ecuazidn (6-14)}:
Ty T ku Py

La velociad de aparicidn de CO vendrd dada por:

2’

t = = - )
dn S/{d(M/Fx)} r, + Ty k3pu + kP, (6-22)



ecuacidn que puede expresarse linealmente, dividiendo los dos

miembros por P,

dn'_/{a(m/r )}

= 1 ( (R -

P,

A" partir de las ecuaciones de las curvas de distribu-
cidn deducidas en el Apéndice 9.3, se llega a la Tabla 6-6 y
~con ella y segln la ecuacidn (6-23) a la Figura 6-22. Como se
ve los 10 puntos experimentales se ajustan bastante bien a una
linea recta de pendiente positiva y ordenada en el origen posi-

tiva, lo cual esti de acuerdo con la ecuacidn indicada.

El ajuste por minimos cuadrados de los puntos experi-
mentales a la ecuacidn de una recta (véase Apéndice 9.3) permi-
te deducir los valores més probables de la pendiente y de la or-

denada en el origen:

mmoles
k, = 0,0926

(gr. cgtalizador)(minuto)(atm.)

moles
k, = 0,1360

(gr. catalizador)(minuto)(atm.)

B) Aparicidn de &cido p-toluico:

La velocidad de aparicidn de &cido p-toluico viene

dada por:
dn
M =r, -1, (6-3)
d(M/F_)
X
como r, = kupv = 00,1360 P, despejando r, de la ecuacidn (6-3)
dnv

H
1

= ——— + 0,1360 p

d(M/F ) v ©-24)
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para ensayar las ecuaciones (6-20) y (6-21) se ha de calcular

previamente la presidn parcial de vapor de agua:

5-(5nx+unu+unv)=
= moles de H2O/mol de p-toluato de metilo alimentado,

por tanto la presidn parcial de vapor de agua vendrid dada por:

F
X

Py o = S5 - (5n, + 4n 4+ 4n ) = r (6-25)

2 FT

A partir de las ecuaciones (6-24) y (6-25), utilizan-
do ademds las ecuaciones ajustadas para las curvas de aparicidn
del &cido p-toluico en el Apéndice 9.3, se construye la Tabla
(6-7). |

Para comprobar la ecuacidn
Xy Pr,0 Px ,
r, = (6-20)
1+ k2 pHGO

Se reordena para darle forma lineal,

P P
H2O p.d

' = 1/k1 + (k2/k1) Py o (6-26)
r, 2

representando p, 0 px/zb frente a py 5, los puntos experimen-
tales correspondientes a la relacidn fiolar 16 quedan alineados
en una recta de pendiente negativa y los correspondientes a la
relacidn molar 48 quedan también alineados pero en otra recta
distinta, tambi&n de pendiente negativa; por tanto el mecanis-
mo supuesto con la etapa de reaccidn superficial controlante

no es adecuado para interpretar los datos experimentales, ya

que todos los puntos deberian quedar alineados en una finica
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rect: de pendiente positiva, ecuacidn (6-26).

Para comprobar la ecuacién

r, = k2 Py n (6-21)
2

se representd r, frente a szo » Flgura 6-23; se observa en

ella que los puntos experimentales quedan muy bien alineados en

una recta de pendiente posifiva que pasa por el origen, lo cual

est@ justamente de acuerdo con la ecuacidn G-21 que por tanto

permite explicar los resultados experimentales en el supuesto

de que el mecanismo con la etapa de adsorcidn de agua controlan-

te sea el correcto. El valor de la constante k2 se obtuvo por

ajuste de los puntos experimentales (ver Apéndice C) y resultd:

mmoles

k, = 0,051¢5

S P T U N QI FUNREN
(Fre.catzllcacoy,;{miauto atm)

-

C) Aparicidn de monometil terefizlato:
P

La velocidad de aparicidn de monometil tereftalato

viene dada por

dnu
=r, -7r, (6-2)
d(M/Fx)
como r, = kspu = 0,0926 Pys despejando Ty
dn
u
r1 = + 0,0926 Py (6-27)
d(M/Fx)

De forma anfloga al tratamiento de la velocidad de
aparicidn de &cido p-toluico mediante la ecuacidn (6-27) y las
ecuaciones ajustadas de las curvas de aparicidn de monometil
tereftalato (Apé&ndice 9.3) se construye la Tabla 6-8., Si el me-
canismo comprobado como posible a 260 y 280°C lo fuera también
a este temperatura, entonces ry vendria dada por la ecuacidn

(6-8) y una representacidn de px/r1 frente a p_ daria una rec-
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~ta de pendiente positiva y ordenada en el origen también posi-

tiva de acuerdo con la ecuacidn (6-15).

En la Figura 5-24% se ha hecho esta representacidn, en
la que se ve gue los resultados experimentales se ajustan efec-
tivamente a una recta de pendiente positiva y ordenéda en el
origen también positiva, que ajustada por minimos cuadrados
(ver Apéndice 9.3), conduce a los valores mis probables de 1la

pendiente y de la ordenada en el origen:

1/k', = 9,65
AL
" ' -
k", Ikt 320
de donde,
. mmoles
k'1 = 0,104 : -
r.catalizador minuto)(atm
(g 1 dor)(mi ) )
y k"1 = 33,2 —3—
atm

6.2.2.2.7 Constantes de velocidad de reaccidn.

Las ecuaciones (6-11) y (6-12) relacionan las cons-
tantes k' y k" de la ecuacidn (6-8) con las constantes especi-

ficas de velocidad correspohdientes a la etapa de reaccidn su-

perficial ks y de adsorcidn de oxligeno k, de la reaccidn de
oxidacidn de p-toluato de metilo a monomet%l tereftalato. Si se
reordenan para tener en forma explicita ks y kao se tiene:
ks = k! (6-28)
k' 1 .
ka F L e— —— (6-29)
0o " '
k p02

En la Tabla 6-~9 se relacionan los valores obtenidos
de k' y k™ a las tres temperaturas utilizadas en los experimen-
tos; la presidn parcial de oxigeno aproximadamente constante en

todos los experimentos fue:
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P = (Fy /Fp) r = 0,218 atm.

0, 02 T .
Con las ecuaciones (6-28) y (6-29) se han calculado

los valores de ks y kg correspondientes a las tres temperatu-

ras resumiendose los regultados en la Tabla 6-10.

Para la reaccidn de oxidacidn de monometil tereftala-

to a CO2 1q;ecuacién de velocidad es:

y los valores encontrados para la constante k3 a las tres tem-

peraturas han sido:

TABLA 6-11
2
k3 .10
Temperatura mmoles
(<]
¢ (gr.catalizador)(min.)(atm)
260 1,47
280 3,36
300 9,26

En la Figura 6-25 se han representado los valores de
las tres constantes ks, kao y k3 frente a 1/T °X en papel se=-
milogaritmico,; en ella se ogserva que los valores de cada una de
las constantes para las distintas temperaturas ensayadas quedan
alineadas en rectas de pendiente negativa de acuerdo con la

ecuacidn de Arrhenius:

K = A o-(AE/RT)
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TABLA 6-3

Valores de las constantes k' y k™ de la ecuacidn (VI-8)

1('.102 1.0t
Temperatura <
- T mmoles 1
onr
e (gr.catalizador) (aminuto) (atm) (atm.)
260 4,47 66,2
280 6,22 31,4
300 - ) 10,40 . 33,2
2
TABLA 6-~10
Valores de las constantes ks y kao2 de la reaccidn de oxiéacian

de p-toluato de metilo a monometil-tereftalato

k_.102 Kagp+10°
Temperatura mmoles mmoles
o¢C (gr. cat.)(min.)(atm) (gr.cat.)(min,)(atm)
260 4,47 0,31
280 6,22 0,91

300 10,40 1,44
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Como era de esperar ya que se trata de constantes de
velocidad de reaccidn. Para las tres constantes indicadas se
tienen pu=ss las ecuaciones. (obtenidas por ajuste por minimos

cuadrados;:

3 e-(easo/T)

kg = 6,6.10 (6-30)

K, = 19,5.108¢"(11980/T) (6-31)
05 :

kg = 2,49.10%e"(13790/T) (6-32)

De (6-30) y (6-31) se deducen las energias aparentes
de activacidn de las etapas de reaccidn superficial y de ad-
sorcidn de oxigeno correspondientes a la reaccidn de oxidacidn
de p-toluatv de metilo a monometil tereftalato:

e
«

Etapa de reaccidn superficlal: AE 12650 cal/molgr.

>
]
1]

Etapa de adsorcidn de oxigeno: 23840 cal/molgr.
Analogamente de (6-32) se deduce la siguiente energia
aparente de activacidn para- la oxidacidn de monometil terefta-

lato a CO2

"

AE = 27400> cal/molgr.

6.2.2.2.8 Resfimen del tratamiento cinético .

Se han interpretado los resultados experimentales con

los siguientes mecanismos:

1) Reacciones de oxidacidn.- El compuesto orginico en fase

gaseosa reacciona con el oxigeno adsorbido.

1.a) En la reaccidn de oxidacidn del p-toluato de me-
tilo a monometil tereftalato, las dos etapas superficiales: ad-
sorcidn de oxigeno y reaccidn superficial influyen determinando

entre ambas la velocidad global de reaccidn.
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1.b) En las reacciones de oxidacidén del monometil te-

reftalato a C0, y de &cido p-toluicoa CO la etapa de reaccidn

2
superficial es la controlante.

2) Reaccidn de hidrdlisis.- El p-toluato de metilo en fase
gaseosa reacciona con el agua adsorbida, siendo la etapa de ad-

sorcidn de agua controlante.

6.2.2.2.9 Ecuacidn de velocidad neta de formacidn de mono-

metil tereftalato., Comprobacidn en las condicio-

nes Jptimas-de reaccidn

Resumiendo los resultados anteriores, se tiene la si=-
guiente ecuacidn de velocidad neta de formacidn de monometil

tereftalato:

dnu k'px :
- e s -k3 pu (6-33)
1. 11
d(M/F ) 1+ k" p,
donde
k' = k_ = 6,6.103 e~ (8360/T) (6-34)
K 6,6.10° ¢~(6360/T)
k" = S = =
kag, Po 19,5.10°% ¢=(11980/T)4 o4g
2 99
1,55.. 10° ., *(5620/T) (6-35)
v ky = 2,49.107 o~ (13790/T) (6-32)

Esta ecuacidn se comprobd en las condiciones dptimas

de operaciln (temperatura 280°C) de la siguiente forma:

La velocidad de desaparicidn de p-toluato de metilo

viene dada por la ecuacidn (6-8):

t
dnx k Py

d(M/F) 1 + k" p



P, = n, (F_/F-)
‘suétiquehdo‘
: dnX A nx
- ——E — (6-36)
d(M/F_) 1 + Bn
» w7’ X
siendo
-— ? -
A k (FX/FT) r (6-237)
= " . o
y B k (FX/FT) T (6~38)

Integrando la ecuacidn diferencial (6-36)

M B 1
F.A *a *

Dacda la dificultad de iIntesracidn analitic

3]

.
. la ecue-

cidn (6-33) se pone en funcidn de incrementos finitos:
An A n_
—r . = X _ . c . (6-40)
AM/F 1+ B n_
X
donde andlogamente a (6-37) y (6-38)
Py
C= ky— r (6-141)
Fr

v E; N H; son los valores medios correspondientes al intervalo
A(M/FX).

A 280°cC ... 553°K, los valores de las constantes A,
By C {ecuaciones (6-34), (6-35), (5-32), (6-37), (6-38)y(6-40))}

para la relacidn molar 16, seran:
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A = 9,00.101 =°11,5 0,910.10“3
B = 2,12.1075e%0:15 5 497
c = 3,40.107 e72%% - ¢ 512.1078

Sustituyendo estos valores en las ecuaciones (6-39) y

(6-40) nos’ queda:

H/Fx = 524 (1 - nx) - 1100 1n n, (6-u2)
A =35
n, 0,91.10 n -3
. = — - 0,512.10 (6-43)
A(M/Fi) 1 + 0,u77’nx

Con las ecuaciones (6-42) y (6-43) se obtienen los
datos recogidos en la Tabla 6-12, gue se han representado en la
Sigura 6-2?. Como se ve, é;rrepresentar los valores de n, cal- )
qulado frente a ny experimental los puntos quedan alineados en
la diagonal, 1lo que indica.ﬁue la ecuacidn deducida reproduce ;
sétisfacto%iamente los re@uitados experimentales, con una des-

viacibn méxima del 8%.

6.2.3 Evaluacidn- técnica del proceso

Fn las condiciones dptimas de operacidn (Temperatura
280°C, relacidn molar 16), los rendimientos obtenidos oscilan
entre el 20 y el 23% por paso, con selectividades de 91-88% pa-
ra valores de la relacidn M/FX entre 400 y 500 (gr. cat.)(min)/
mmoles pTM; €sto supone que con un sistema de recirculacidn ade-
cuado puede obtenerse un rendimiento neto del 91-88%, del mismo
orden que los indicados en la Introduccidn para la oxidacidn con
aire del p-toluato de metilo en fase liquida (rendimientos netos
91-92%, también con recirculacidn del alimento no reaccionado).
En el Apéndice 9.3 se compara la produccidn horaria de dos reac-
tores del mismo voliimen, uno para el proceso en fase liquida y

otro para el proceso en fase vapor, a partir de dichos calculos



se deduce que para una produccidn determinada, el volfimen del
reactor necesario para rezlizar el proceso en trase liquida es
de % a 2 veces menor que para el proceso en fase vapor; este
mayor voliimen del reactor para el proceso en estudio puede que-

dar compensado por las si

o

auientes circunstancias: mayor senci-
llez mecdnica de un reactor tubular; mayor duracidn y ficil

reactivacidn del catalizador; ausencia de diluyente, con las
complicaciones que su empléo acarrea (recuperacidn, reciclo,

etc.), operac1on a pre51on atmosferlca, f&cil separacidn del
producto de reaccidn (muy fijo), ya que la escasa cantidad de
productos secundarios y los reaccionantes sin consumir son ga-
seosos a lé temperatura de condensacidn del monometil terefta-

lato.

En todos los procesos en fase liquida que conducen
al éster del &dcido tereft&lico, se alcanzan rendimientos netos
similares a los anteriores, recirculando los reaccionantes sin
consumir; mientras que los procesos que conducen al &dcido te-
reftdlico puro suelen obtener los mismos rendimientos en un so-
lo paso. La competencia entre estos dos tipos de procesos se
basa en la rivalidad entre el &cido tereftdlico y el dimetil
tereftalato como materias primas para la fabricacidn del po-
liéster; las dificultades de manejo del &dcido tereftilico ha-
cen que actualmente sea mds econdmica la fabricacidn del poli-
mero a partir de su éster dimetilico, por otra parte, la tota-
lidad de las plantas espafiolas de fabricacidn de fibras poliés-
ter utilizan dimetil tereftalato como materia prima y reque-
ririan modificacidn en caso de tener que utilizar &cido teref-

tdlico puro.



TABLA 6-12

Comprobacidn ‘de la ecuacidn 6-33

M/FX . evperi=zental n, calculado
62,5 - 0,040 0,037
125,0 0,070 0,073
187,5 0,097 0,104
250 0,125 0,132
350 0,178 0,181

500 0,230 "~ 0,236




COMPROBACION B

LA ECUACION §.33

Fig, 6.26
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7. CONCLUSIONES

Como resultado de la investigaci8n desarrollada de
que se da cuehta en esta Memoria, se llega a las siguientes con-
clusiones:

1) La esterificacifn del &cido p-toluico con metanol, en
fase gaseosa, en presencia de un lecho fluidizado de silicato

aluminico es practicamente cuantitativa en un solo paso.

2) Se ha preparado un catalizador apropiado para la oxida~
cién del p-toluato de metilo, en fase vapor con aire, a monome-
til tereftalato. Su composicidn es la siguiente:

10 % V,0

275

2 % H°03

1 % Molibdato de hierro

1,5% P,0g, y resto alimina

3) El proceso de oxidacibn se desarrolla con rendimientos
comprendidos entre el 25 y el 30% por paso, con selectividad del
90%.

4) El comportamiento del sistema se explica mediante las
siguientes reacciones elementales:

CH, - C,H, - COOCH, + 3/2 0 < HOOC - C

3 6 2 Hu - COOCH, + H,O0

6 3 2

CH, - C H“ - COOCH

-
3 6 + 320’ <« CH, - C.H, - COOH + CH2OH

3 2 64
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HOOC - C_H

gHy - COOCH, + 9 0 T 9co, +4 H,O

2 2 2

CH, - C Hu - COOH "+ 9 0

3 6 T 8CO. + 4 H,.O

2 2 2

5) Todas estas reacciones transcurren entre el compuesto
orgénico en fase'gaseosa y el segundo reaccionante adsorbido so-
bre la superficie del catalizador. Respecto a la velocidad con
que transcurren las mismas: en la primera,tanto la etapa de ad-
sorcidn de oxigeno como la de reaccidn superficial han de ser
tenidas en cuenta por desarrollarse con velocidades similaress
en la segunda es controlante por su lentitud la etapa de ad-
sorcifn de aguaj; y en las dos Gltimas la etapa mis lenta y con-

trolante es la de reaccibn superficial.,

6) A temperaturas inferiores a 300°C la reaccibn de hidrd-

lisis no tiene lugar.

7) Se dan cuatro ecuaciones de velocidad para las reaccio-
nes elementales indicadas, cuyas constantes deducidas a partir
de los datos experimentales se expresan en funcidn de la tempe-
ratura, deduciendose para todas ellas los valores de las ener-
gias aparentes de activacidn que confirmardn la correccisén de

los mecanismos propuestos.

8) Las ecuaciones diferenciales repfesentativas de las ve-
locidades netas de desaparicidn de p-toluato de metilo y de for-
macidn de monometil tereftalato, pudieron ser integradas anali-
tica. y numericamente. Por este procedimiento y para una tempera-
tura (280°C), se calculardn los rendimientos de monometil teref-
talato en funcidn de la razdn M/Fx, a las dos relaciones molares
02/p-toluato de metilo investigadas, reproduciendose los valores

experimentales con errores inferiores al 8%.

) Una primera evaluacidn técnica del proceso, con recircu-
lacidn de los reaccionantes sin consumir, hace presumir que pue-

da competir ventajosamente con el desarrollado en fase liquida.



8. RECOMENDACIONES

Como consecuencia de esta investigacibn se recomien-

da:

1) Proseguir la investigacibn,iniciada hace algfin tiempo
en estos Laboratorios,sobre la oxidacifn del p-cimeno o p-xile-
no.con aire en fase vapor.a dcido p-toluico, utilizando catali-
zadores a base de V205,a temperaturas inferiores a 300°C y con
relaciones molares 02/hidrocarburo, reducidas a fin de evitar
la ulterior oxidacidn del &cido p-toluico.

2) Ensayar otros catalizadores para la oxidacidn del p-to-
luato de metilo a monometil tereftalato con el fin de intentar

mejorar el rendimiento por paso.

3) Aunque no es de esperar hinguna dificultad en la este-
rificacibén en fase vapor del monometil tereftalato con metanol
a dimetil tereftalato, se recomienda comprobarla experimental-

mente.

4) Investigar la amino-oxidacibn de derivados p-disustitui-
dos del benceno; y si el rendimiento y la selectividad del proce-

so lo justifican estudiar el paso:dinitrilo + dimetil éster.



9, APENDICES

9.1 APARATO: DETALLES Y ACCESORIOS

9.1.1 Detalles del Aparatb

En la Figura 9.1 se especifican con detalle, las di-
mensiones del reactor utilizado. En la calefaccibn del reactor
se ha empleado resistencia el&ctrica Tophet A, de § = 0,5 mm y
4,196 Q/m.

En la Figura 9-2 se detallan la forma y dimensiones
de la pieza de unidn entre el vaporizador y el reactor. El va-
porizador de p-toluato de metilo consistfa en un frasco burbu-
jeador cuyas dimensiones y caracteristicas estan: indicadas en

la Figura 9-3,

9,1.2 Dispositivos de medida

9.1.2.1 Diafragmas medidores

Era preciso medir dos caudales de gas: nitrdgeno pri-
mario y secundario en los experimentos de esterificacidn; y
aire primario y secundario en los experimentos de oxidacidn.
Para ello, se emplearon tubos capilares intercalados en la con-
duccidn que transportaba el gas., La pé&rdida de carga experimen-
tada por la corriente gaseosa al atravesar el capilar era medi-
da mediante un mandmetro cuyas ramas estaban unidas a la con-
duccidn en las partes anterior y posterior del estrechamiento

(difragma). La lectura de dicho mandmetro se va a representar

por Ahm.
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A la parte posterior del diafragma, en el sentido de
la circulacidn del gas, va unido un mandmetro de mercurio abier-
to, que mide la diferencia de presidn entre dicho punto de 1la

conducnidn y el ambiente. Con este dato AP se calcula la pre-

p.d.
sién n dicho punto de la ¢onduccidn conocida la presidn baro-
métrica Patm , esta magnitud se representa por Pp qs Un termb-
metro situado también en la parte posterior del diafragma mide

la temperatura del gas en dicho punto, tp ar

Aplicando el teorema de Bernouilli a las:secciones
anterior y posterior del diafragma se halla la éiguiente rela-

cibn entre estas magnitudes y el caudal de circulacidn QP as

(medido a Pp.d. y tp.d.)’
. 4. V(Pp.d.)M/TP.a. = KVAhm (9-1)
donde M es el.pesé molecular del gas y

K una constante

Tomando logaritmos en la ecuacidn (9-1)

log Qp.dJ V(Pb.d.)inp.d. = log. X + 1/2 log. Ahm (9-2)

Se ve que existe una relacidn lineal entre ’::

log. Qp.d. V(Pp.d.)M/Tp.d. y log. Ahm.

Haciendo uso de esta relacidn, los diafragmas medi-
dores se calibrardn experimentalmente representando el valor
de Qp.d. Vka.d.)M/Tp.d. frente a Ahm en papel doble loga-

ritmico.

Para la medida del caudal en la operacibn de cali-
brado, se empled para los caudales pequefios un contador de bur-
buja de 1500 cc. de medida mixima y para los caudales mayores

un contador de gases de la American Meter Co.
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En las Tablas 9-1, 9-2 y 9-3 se resfimen las medidas
efectuadas en el calibrado de los diafragmas medidores defini-
tivamente adoptados. Tambi&n se representan las grédficas de ca-

librado correspondientes, en las Figuras 9-4, 9-5 y 9-6,

9,1.2.2 Rotémetro

Para medir el caudal de metanol en los experimentos
de esterificacidn se utilizd un rot&metro de 1/16", con escala
de 1 a 16 y bolita de zafiro como flotador, suministrado por

Fischer & Porter Ibérica.

Los calibrados suministrados por la casa son para
agua y aire, y aunque es posible predecir teoricamente la cur=-
va de calibrado para cualquier otro fluido conociendo sus pro-
piedades fisicas, con. objeto de conseguir mayor precisidn se

calibrd experimentalmente.

En la Tabla 9-4 se encuentran los valores obtenidos
en el calibrado experimental del rotédmetro a 1 atm. y 25°C,que

se han representado en la Figura 9-7.

9.1.2.3 Vaporizador de p-toluato de metilo

En los experimentos de oxidacidn, elccontrol perfec-
to del caudal de alimentacidn de p-toluato de metilo, adquiere
una importancia fundamental ya que se estd llevando a cabo el

estudio ciné&tico del proceso.

Los factores que regulan el caudal de alimentacibn
del p-toluato de metilo son: 4
a) Caudal de aire primario.
b) Temperatura del vaporizador.

c¢) Altura del p-toluato de metilo en el vaporizador sobre

el nivel del burbujeador.
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TABLA 9-4

Calibrado experimental del rotimetro para metanol

(25°C y 1 atm.)

Lectura Vollimen Tiempo Caudal de metanol
escala c.c. seg. mmoles/segundo
.103
16 4 38,0 2,600
1 - | 49,7 2,000
12 | 3 52,0 | 1,426
10 3 78,4 0,941
8 | 3 129,7 0,570
6 3 . 257,0 0,288
5 3 363,1 | 0,203
4 3 456,0 0,162
3,5 1,1 " 203,0 0,133
3 ) 1,1 o 256,7 0,105
2,5 .2 595,9 0,083

2 0,1 51,4 0,048




i0

>

Lectura en

la escala

Fia.9.7
CALIBRADO ROTAMETRO METANOL

25°C 1atm .

Caudal de metanol, (mmoles/seg)lo3

1,0 1,5 2,0




Se mantiene constante en todos los experimentos la
temperatura del vaporizador (temperatura de ebullicibén del

agua destilada a la presidn ambientegPa ). Y la altura inicial

del p-toluato de metilo en el vaporizad::, tambien se mantiene
constante, como la disminucidn de altura durante un experimen-
to por el p-toluato de metilo arrastrado es relativamente muy
pequefia, puede suponerse que esto equivale a una constanciadel
factor c). De esta forma, en principio, el finico factor que con-
trola la alimentacibn de p-toluato de metilo es el caudal de

aire primario.

Con objeto de poder realizar el planteamiento de los
experimentos se ha calibrado el vaporizador en funcibn del cau-

dal de aire primario.

En la Tabla 9-5 se detallan los resultados obtenidos
en el calibrado experimental del vaporizador de p-toluato de
metilo, que se han representado graficamente en la Figura 9-8,
dado que las condiciones post-diafragma varian muy poco, la re-
presentacibén se ha hecho frente a [Q V(PM/T) pd.

9.1.2.4 Regulacibn y medida de la temperatura

La regulacidn de la temperatura en los sistemas de
calefacci8n se lleva a cabo regulando la intensidad de la co-
rriente que pasa por el hilo de calefaccidn;(en el reactor y en
la manta de calefaccidn del matraz de cabeza separable,que con-
tiene el vaporizador, esta regulacidn se lleva a cabo con dos
autotransformadores Variac, y en los sistemas de poco consumo

mediante reostatos adecuados.

La medida de temperatura se efectua con termdmetros
de mercurio de 0-u400°C, ~excepto en el tubo de reaccidn que se
verifica por termbémetros de resistencia Pt-W-85 en vaina de vi-
drio. Este termémetro de resistencia es de dos. circuitos, uno
de los cuales va conectado a un regulador y el otro a un regis-
(trador. Ambos aparatos han sido suministrados por Fischer & Por-
ter Ibérica,Inicialmente han sido calibrados con tres puntos

fijos (puntos de fusibén de: Bismuto 270°C; Plomo - 327°C; y
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Cinc - 4199°¢C),

Con este control de la temperatura, las variaciones
observadas en el lecho catalitico son de * 1,5°C de la tempe-

ratura de trabajo.
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TABLA 9-7

Calibrado vaporizador de p-toluato de metilo

Agente de calefaccidn: agua destilada a ebullicibdn a la presidn
ambiente

Presidn en el vaporizador: 820 mm Hg

Altura inicial del p-toluato de metilo en el vaporizador: 40 mm

Ah Diafragma PM} Ap e F
ml Q ! x
mm H,O No T %ramos minutos gr/minuto
PeGe.

|
&

138 5 69,5 1,985 50 0,0397

177 5 80 2,315 50 0,0u463
200 5 85 2,447 50 0,0490
215 | 5 88,5 4,900 90 . 0,05u5
490 5 140 - 7,250 90 - 0,0805

135 2 218 6,330 50 0,1267
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Fig.9.8
CALIBRADO VAPORIZADOR
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9.2 DETALLES DEL PROCEDIMIENTO

9.2.1 Preparacién de catalizadores

a) Catalizador de deshidratacidn: silal

Este catalizador fue el empleado en los experimentos

de esterificacidn.,
Composicidn: silicato aluminico.

Preparacibn: Se mezclan las cantidades estequiométri-
cas de sulfato aluminico y silicato s&dico en forma de disolu-
ciones acuosas. Se agita bien mecanicamente y lava el precipi-
tado formado con agua destilada, hasta reaccidn negativa de sul-
fatos en las aguas de lavado. Se centrifuga el producto que se
colocaréd en bandejas procurando separarlo para que no se forme
una masa {inica. Se deja secar al aire. Por ltimo se introduce
en un secadero de bandejas a 70°C y a continuacidn se tamiza en-
tre 80-100 mallas ASTM.,

Activacidn: Calentando a 300°C y con vacio durante més

de tres horas en estado fluidizado en el interior del reactor.
b) Catalizadores de oxidacidn

Se han preparado tres catalizadores que se désigna-
ré&n con la letra C y un nfimero que indica el orden en que han

sido ensayados:
b.1) Catalizador C-1

Composicidn: 57 % de SiO
33 % de SO,K

10 % de V,0

Preparacidn: Se trata silicato pot&sico (obtenido tra-

tando sflice con hidrdxido potédsico) con &cido sulffirico del 98%,
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provocando con ello la separacién de la silice. El1 pH se ajus-
ta entre 8,5 y 9 agregando la cantidad necesaria de hidrdxido
amdnico del 25%, y se evapora a sequedad en bafio de agua. El
producto obtenido se tritura y ramiza entre 60-200 mallas ASTM,
De esta forma queda preparado el soporte, junto con el promo-

tor sulfato potésico.

Por otra parte, se trata una suspensidén de metavana-
dato amdnico con s0, (se acidula previamente con SOuH2), hasta
reduccidn completa a sulfato de vanadilo. La solucidn obtenida
se vierte sobre el soporte antes preparado y se evapora a se-

quedad en el rotavapor.

Activacidn: En el reactor, en corriente de oxigeno, a
400°C durante 12 horas.

b.2) Catalizador C-2

Composicidn: 10 % de pentdxido de vanadio
2 % de tridxido de molibdeno
1,0 % de molibdato ferroso
1,5 % de pentdxido de fdsforo

y el resto hasta 100 % almina activada por lavado &cido.

Preparacidn: Se prepara una suspensidn acuosa con _
72,4 gr. de metavanadato amdénico. Otra disolucidn de 14,2 gr.de
molibdato amdénico y otra de 5,8 gr. de molibdato ferroso (prepa-
rada in situ a partir de 5,85 gr. de molibdafc amdnico y 3,95

gr. de sulfato ferroso).

Se mezclan las tres disoluciones agitando continuamen-
te y procurando que la cantidad de liquido oscile entre 150 y
200 cc.

Se afiaden 50 cc. de amoniaco de 24°B& y 11,6 gr, de
&dcido ortofosfdrico previamente neutralizado a la fenolftaleina
con amoniaco concentrado. Esta suspensifn se homogeniza agité&n-

dola 15 minutos en el rotavapor y calentando un poco a bafio ma-
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ria pero afin sin hacer vacio.

A continuacidn se afiaden los 500 gr., de soporte (all-
mina activada por lavado &cido) y el conjunto se empieza a eva-
porar a vacio disponiendo el rotavapor en la posicidn 5 y calen-

tand: a bafio maria.

La ebullicidn es tumultuosa, con bruscos desprendi-
mientos de gases y es preciso vigilarla constantemente y regu-

lar 1la ebullicidn mediante el vacio del rotavapor.

Cuando en el matraz del rotavapor queda una pasta hi-
meda que ya permanece pegada a las paredes, se saca y se caldien-
ta en una cdpsula de fondo plano en la estufa a 110°C durante 3

horas. El producto obtenido se tritura y tamiza.

Activacidn: Se realiza en el reactor a 350°C durante
cuatro horas, en corriente de oxigeno, adquiere entonces un co-
lor verde oscuro,

b.3) Catalizador C-3

10 % en peso de V205 sobre alfimina. Técnica prepara-

toria similar a la del catalizador C-2.

8.2.2 Condiciones de fluidizacidn

Se han realizado experimentos de fluidizacidn con el
catalizador silal y con el catalizador C-2, con objeto de deter-
minar el caudal minimo de fluidizacidn para cada uno de ellos
en. funcidn de las condiciones de reaccidn y para el difmetro de

tubo empleado.

En la Tabla 9-6 se encuentran los valores de dos expe-
rimentos de fluidizacidn, que se han representado en las figuras
9-9 y 9-10.
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TABLA 9-6

Experimentos de fluidizacidn

Catalizador silal catalizador C=2

Q Ahp, Q Ahg

cc./seg. mm H20 cc./seg., mm HyO

8,6 35 6,3 20,0
9,8 Ly | 11,9 38,0
11,4 46 18,8 . 61,0
21,2 47 ' 25,6 85,5
22,9 47 | 31,0 99,0
25,6 48 41,7 102,6
28,1 48 ‘ 49,3 102,0
31,2 .50 65,5 103,0 -
36,3 50 33,2 98,0
40,6 51 36,0 102,0
52,1 53

58,1 54
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La ecuacidn empirica (70),

thnpi,szpso,gu
Que = 0,478 5,68 0,06 (9-3)
u pe ’
b
dond» D, = difmetro del tubo en cm.
Dp = Jdi&metro de particula en mm,
Pe ¥y Pg = densidad del sdlido y del fluido gr/cec.

, p = viscosidad del. fluido en c.p.

Q¢ = caudal minimo de fluidizacidn en cc./seg.

resultd ajustarse muy bien a las:determinaciones experimentales
y por ello fue emplkada para determinar el caudal minimo de flui

dizacidn en las condiciones de reaccidn de cada experimento.

9.2.3 Métodos de andlisis

A) Experimentos de esterificacidn.

La determinacidn cuantitativa de los productos de rea
cidn exigia previamente la preparacidn de estos en una solucidn
homogénea aforada. En la etapa de esterificacidn se empled como
solvente de los productos de reaccidn, el p-xileno, miscible co
el metanol y buen disolvente del &cido p-toluico y de su é&ster

metilico.

El anélisis se realizd por cromatografia en fase ga-
seosa. Este método permitid detectar la presencia de un compues:
to mé&s vol&til, que el metanol,que se identificd como &ter di-
metilico. Sin embargo no permitia la determinacidn del &cido
p-toluico, pero el exceso de &ste sin reaccionar se determina-

ba por balance de materiales,

La columna empleada fue la 42S-42,14 Catilogo Perkin-
Elmerycon succinato de etilénglicol como fase estacionaria. Se
utilizd el detector de ionizacidn de un cromatdgrafo de gases

Perkin-Elmer fraktometer F-6.
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Una vez determinadas las condiciones dptimas de empleo
del cromatdgrafo de gases se procedid a un calibrado del mismo
con nuestras patrones cuidadosamente pesadas.

.} Txperimentos de oxidacidn.

Para el anflisis de los productos de oxidacidn del

p-toluato de metilo se utilizardn las siguientes técnicas:
1) Espectros infrarrojos

El producto sdlido de un experimento de oxidacidn, se
purificd para eliminar las trazas de p-quinona que lo coloreaban
por disolucidn en NaOH 2N y posterior precipitacidn con exceso
de &cido C1lH 2N ; la disminucidn de peso experimentada en este
proceso fue del 15%, y se obtuvo un producto blanco insoluble en

agua.

El espectro infrarrojo de este producto, Figura 9-11,
se ha comparado con el espectro infrarrojo del &cido tereft&li-
co puro, Figura 9-12. Como puede verse ambos espectros coinci-
den pré@cticamente, aunque se presentan en el primero algunas
bandas no atribuibles al &cido tereft&lico, en la Tabla 9-7 se
trata de justificar la presencia de estas bandas como pertene-
cientes a algunos de los productos en los cuales cabe pensar,de
ella se deduce que las bandas a 1610, 1180, 840, 755 y 608 cm.1

pueden ser atribuidas al &cido p-toluico.

En reslimen, aunque no de una forma concluyente, se
puede afirmar que el producto sdlido de los experimentos de oxi-
dacidn, con el catalizador C-2, por hidrdlisis conduce fundamen-
ta.mente a &cido tereftilico; ya que el &cido p-toluico que lo
impurifica procede de la hidrdlisis del p-toluato de metilo sin

rezccionar.

2) Cromatografia en fase gaseosa

Para realizar el andlisis por cromatografia en fase

gaseosa era necesario poner a punto un mé&todo rfpido y cémodo
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de esterificar los &cidos, ya que estos muy fijos y polares no
podian ser analizados por esta técnica. El método adoptado fue
emplear una solucidn de trifluoruro de boro en metanol al 15%

en peso (71).

La columna émpleada fue la DC-550 (Perkin-Elmer) con
aceite de silicona como fase estacionaria, y permitid separar
los ésteres metilicos de los &cidos maleico, p-toluico y teref-
télico.

Esta técnica andlitica puso de manifiesto la presen-
cia de trazas de p-aldehidobenzoato de metilo y ahhidrido malei-
co, entre los productos de oxidacidn del p-toluato de metilo con
el catalizador C-2,

Analisis cromatogr&ficos de los productos de reaccidn
antes y despues de esterificar, pusieron de manifiesto‘Que en el

reactor se producia la hidrdlisis del p-toluato de metilo.

Una vez conocidos los productos de reaccidn, para sim-
plificar el andlisis, se decidid determinar por este mé&todo,
sold el p-toluato de metilo, ya que la necesidad de esterificar
los &dcidos hacia muy engorrosa la determinacidn cuantitativa de

los productos de reaccidn.

Los productos de reaccidn disueltos en piridina/agua
1/3 se aforaban a 500 cc., y de la solucidn, era analizado cuan-
titativamente el p-toluato de metilo por cromatografia en fase
gaseosa, ya que se habia préparado previamente un calibrado del
cromatdgrafo con muestras patrones cuidadosamente pesadas, Fi-

gura 9-13,
3) Valoraciones pH-métricas.

En una muestra de la solucidn aforada de los produc-
tos, puede valorarse pH-métricamente la acidez libre, (las tra-
zas de p-quinona presente que colorean la solucidn aconsejan es-
te método), que debe corresponder al monometil tereftalato mds
el dcido p-toluico.
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Otra muestra de la solucidn aforada de los productos
de reaccidn se sometia a ebullicidn a reflujo durante dos horas
con exceso de KOH en 1,2-propilenglicol; se consigue de esta
forma hidrolizar los grupos €steres presentes y valorando el
excesc ue alcall determinar su concentracidn. El valor obteni-
dc debe corresponder a la suma monometil tereftalato mi3s p-to-

luato de metilo sin reaccionar.

El C02 recogido en la soluqién de NaOH 2N se determi-

na por valoracidn pH-métrica con un &cido standard.

Estos resultados, completados por el balance de mate-
riales o por el andlisis del p-toluato de metilo sin reaccionar.

por cromatografia de gases, permitian determinar cuantitativa-

mente todos los productos de reaccidn.

9.2.4 Métodos de cdlculo

Como ejemplo de los cilculos efectuados se detallan a

continuacidn los realizados en el experimento B-28:

Datos experimentales

Temperatura reactor, TR = 200°C

Masa de catalizador, M = 280 gr.

Presidn atmosférica, P oem = 712 mm Hg
Temperatura post-diafragma Tp.d. = 27°C . . 300°K
Presidn post-diafragma Pp.d. = 822 mm Hg

Lectura mandmetro diferencial correspondiente al diafragma

0

de aire primario, Ahm1 = 18,5 cm H2

Lectura mandmetro diferencial correspondiente al diafragma

de aire secundario, Ahp, = 6,5 cm H,0
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Masz de p-TM alimentada, Am = 2,325 gr.
Duracidn del experimento, 6 = 50 minutos

1) C8iculo del caudal de p-toluato de metilo

- Am = 2,325 = 0,310 mmoles/minuto

(0,150)(8) (0,150)(50)

2) C4lculo del caudal de aire

Mediante el calibrado del diafragma correspondiente,
se obtienen a partir de la lectura del mandmetro diferencial,
Ehm, el valor de

-y

i

i

q | (PM/T)

o e ey

p.d.

Interesa conocer el valor del caudal mé&sico de aire,

F que vendr& dado por

—_— l.

F, = PM/T i PM . P
q M/ p.d. \/T/ H /RTJ p.d.

A mmoles/seg.
Para simplificar estos cidlculos, que han de hacerse
en cada experimento, se han construido los &bacos de las Figu-

ras 9-14% y 9-15,

A partir de los valores de Pp a. ¥ Tp g.» Se determi-
na, mediante el nomograma de la Figura 9-14 el valor de
C .

VP/T p.d. = 15855

Con este valor en la fepresentaciﬁn de la Figura 9-15
utilizando la recta correspondiente al aire, se determina el
factor, F_ = 4,93 . 10-3, por el que hay que multiplicar

(q Vngf)P 4. para obtener el caudal de aire en mmoles/seg.:

Aire primario. Diafragma n® 5 - Ahm1 = 18,5 cm H,0
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en la grérica de calibrado correspondiente, se obtiene

1

L PM/T = 80
q ‘ podo

Aire secundario, Diafragma n® 2 - Ah = 6,5 e¢m H,O

m2 2

en la gri&fica de calibrado correspondiente, se obtiene

?q VPM/T Jp-d- = 168

Por tanto el caudal total de aire seri

F, = (168 + 80) 4,93 . 1070 = 1,228 mmoles/seg.

e« 73,4 mmoles/minuto.
3) Cidlculo de la relacidn molar
El caudal de oxigeno serd:

Fo, = (73,4)(0,21) = 15,4 mmoles/minuto

y la relacidn molar
0,/pTM = 15,4/0,31 = 49,7

4) C4lculo de la relacidn M/Fx

(gr. cat.) (minuto)

M/F_ = 280/0,31 = 903
(mmoles pTM)

Los resultados del an8lisis de los productos de reac-
cidn de este experimento han sido:

Valoracidn de grupos carboxilo - 4,70 miliequivalentes
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Valoracién de grupos éster - 13,53 miliequivalente
Valoracidn del co, recogido - 10,70 milimoles
El total de p-toluato de metilo alimentado ha sido:
2,325/0,150 = 15,50 mmoles

Por tanto, tenemos:

n'  =(10,70/9) (1/15,50) = 0,077
n, +n, = .4,70/15,50 = 0,303
n,6+n = 18,53/15,50 = 0,873
n,+n, +n,=1-0,077 = 0,923

Resolviendo el sistema de ecuaciones

n's = 0,077
n, = 0,620
n, = 0,253
n = 0,050
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9.3 DISCUSION DE LOS RESULTADOS: ECUACIONES DE VELOCIDAD. TA-
BLAS DE CALCULO. ’

8.3.1 Precisidén de los datos experimentales

1) Errores méximos en la determinacibn de los productos de

reaccidn,

La exactitud de los métodos analiticos se comprobdcon
ensayos en blanco con cantldades conocidas de los productos.Los
errores méximos obtenidos fueron:

a) Anflisis de grupos carboxilo por valoracién pH-mé&trica
error méximo - 1,2%

b) An8lisis de grupos ester por hidrdlisis y valoracidn
p H-métrica

error méximo - 2,7%
c) Anflisis de ésteres por cromatografia de gases
- error miximo - 3,u4%

d) Anflisis de CO disuelto en soluciones de NaOH en forma

de CO por valorac16n pH-métrlca

error méximo - 4,0%

Por tanto, los errores méximo en la determinacifn de

los productos de reaccibn, en los experimentos a 260 y 280°C,

fueron:
anhidrido carbdnico segflin d) : €, = 4,0 %
monometil tereftalato segfln a) : €, = 1,2 %
p-toluato de metilo segln c) : €_ = 3,4 %

Or

p-toluato de metilo seglin a) yb): Sean A los grupos car-
boxilos determinados por a) vy B los grupos éster determinados

por b), por mol de p-toluato de metilo alimentado; los moles de
p-toluato de metilo sin reaccionar vendran dados por B=2A (ver

métodos de andlisis). El1 error absoluto de este dato serf la su~
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ma de los errores absolutos de B y 2A:
0,027 B + 0,024 A < 0,027 (B+A),
y el error relativo vendri dado por el cociente:

0,027 (B+A)
e, < . 100 | .
(B-2A)

El error relativo seri tanto mavyor cuanto mayor sea A’
y menor B. En el experimento de conversidn méxima (A miximo v B

minimo) los valores obtenidos fueron:

A

0,280

B 1,245

con lo que el error relativo m&ximo en esta determinacidn seré:

1,525
€, < 0,027 ——— . 100 = 6 %
0,685

En estos experimentos el anilisis se. completaba con
las etapas a), b) y d) & con las etapas a), ¢) y d); pero en los
experimentos a 300°C la presencia del &cido p-toluico complica-
ba el anf8lisis obligando a utilizar las cuatro etapas a), b),c)
y d) & tres de ellas y el balance de materiales; &sto llevaba
consigo un ligero aumento en 1lns errores relativos m&ximos- de

determinacién de los productos de reaccidn.

2) Error mé&ximo en la determinacidn del p-toluato de meti-

lo alimentado.

En esta determinacidn, que se hacia por diferencia de

pesada del vaporizador, el error relativo seri:

0,001 + 0,001
e = . 100 = 0,1%
2
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Puesto que se pesaba el vaporizador antes y despues,
en una balanza de precisidn Mettler B, con tres cifras decima-
les exactas, y la cantidad de p-toluato de metilo alimentado por
experimento fue siempre superior a 2 gramos. La balanza Mettler
hubiera permitido obtener cuatro cifras decimales exactas, pero
si se tiene en cuenta que el vaporizador se une a la base del
reactor por una rdtula que era necesario engrasar, aun cuando
después del experimento se limpiaba cuidadosamente la rdtula,és-

to hacia insegura la cuarta cifra decimal.

3) Errores maximos en el cidlculo de los rendimientos.

Los rendimientos se calculan como cociente de los mo-
les de producto analizados por los moles de p-toluato de metilo

alimentados, por tanto los errores relativos midximos serén:

Anhidrido carbdnico - €, = 4,0 + 0,1 = 4,1 %
‘Monometil tereftalato - €, = 1,2 + 0,1 = 1,3 %
p-toluato de metilo - €, % 3,4+ 0,1 = 3,5 %

4) Error maximo en el cdlculo de la relacibn M/Fx.

La masa de catalizador se determind cometiéndose un
error absoluto miximo de 0,5 gramos, antes y después de reali-
zar un experimento, coincidiendo siempre ambas pesadas. La masa
minima de catalizador empleada fue 50 gramos,por tanto el error

relativo midximo en esta determinacidn fue:

AM 0,5
— = —— .100 = 1%
M 50

Teniendo en cuenta ademis el error relativo makimo co-

%

metido en la determinacidén del caudal de p-toluato de metilo

0,1%, el correspondiente a la relacidn M/F_ serd:

€, = 1,0 + 0,1 = 1,1%
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5) Error midximo en el cidlculo de la relacidn molar 02/p¢o-

luato de metilo.

Suponiendo que el error relativo m&ximo cometido en
el c3lculo del caudal de oxigeno era de } 2%, ya que los cauda-
les de aire se midieron con diafragmas calibrados experimental-
mente; el érror cometido en el c8lculo de la relacidn molar se-
ré:

€, = 2,0 + 0,1 = 2,1%

6) Error méximo en la determinacidn de la temperatura del

lecho catalitico.

La temperatura del lecho catalitico se media con un
termdmetro de resistencia cada 80 segundos en un registrador.En
este caso el error cometido es debido no a la inexactitud de la
medida, sino a la inevitable variacidn de la temperatura en el
lecho catalitico. La oscilaci6n de la temperatura del reactor

era t 1.5°C, en todos los experimentos.

9.3.2 Tratamiento cinético de las reacciones entre gases cata-

lizados por sblidos: Catdlisis heterogénea

Dada la_complejidad de los sistemas cataliticos flui=-
do-s8lido, los tratamientos tedricos incluyen determinados pos-
tulados, algunos de los cuales son discutibles. De acuerdo con
las ideas de Langmuir-Hinshelwood (92) (73), la accidn del cata-
lizador consiste en la adsorcidn quimica de uno o mis reaccio-
nantes sohre su superficie lo que se traduce en una disminucidn
de la energia de activacidn necesaria para que la reaccidn ten-
ga lugar, v por tanto esta se verifica entre molé&culas quimiad-
sorbidas y moléculas en fase gaseosa o entre molé&culas quimiad-

sorbidas.

De acuerdo con estas ideas, han de tener lugar las si-

guientes etapas en el desarrollo de la reaccibn:

a) Transporte de los reaccionantes desde la fase fluida a

la interfase fluido-sdlido.
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b) Adsorcidn quimica de uno o m&s reaccionantes sohre 1la

superficie del sdlido.
c) Reaccidn en la suverficie del catalizador sdlido.
&) Desadsorcidn aquimica de uno o m&s productos.

e) Transporte de los productos de reaccidn desde la inter-

fase fluido~sdlido al seno del fluido.

Con catalizadores porosos, la difusidn de los reaccio=-
nantes a través de los poros del catalizador para alcanzar la
superficie interna de éste y la difusidn en sentido inverso de
los productos, han de considerarse como etapas en oparte en se-
rie, en parte en paralelo con las a) v e). Convencionalmente es-
tos casos son tratados basando la velocidad de reaccidn en 1la
superficie total del catalizador (interna mas externa) e intro-
duciendo un factor de efectividad de la suvperficie del catali-
zador que tiene em cuenta la resistencia adicional por difusibén
a través de los poros para aquellas mol&culas aque reaccionen en

la superficie interna del catalizador.

Las cinco etavas indicadas antes, tienen lugar en se-
rie. por tanto bajo condiciones estacionarias, la velocidad de
todas las etavas individuales serd la misma. A cada una de estas
etapas, se puede asociar un concepto de resistencia, de forma
que para una velocidad dada, la fuerza impulsora a través de ca-
da una de ellas seri proporcional a su resistencia. Esta fuerza

impulsora viene medida por la distancia al equilibrio.

Las etapas a) y e) suponen: mecanismos fisicos de
transporte de materia, mientras que las etapas b), c¢) v d) im-
plican cambios aquimicos ya que suponen siempre o una alteracidn
o una reordenacidén de los enlaces quimicos: estas iltimds se de-

nominarin etapras superficiales,
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9.3.2.1 E~apac de transferencia de materia

El transporte de los reaccionantes y de los produc-
tos, 2 y desde la superficie del catalizador tiene .lugar porlos
mecanismos de difusidn molecular y turbulenta. Cuando la velo-
cidad de=l1 fluido con respecto al sdélido es grande, la difusidn
molecular influye muy poco en la velocidad de transferencia de
materia. Esta es la situacidn usual en los reactores tubulares
de lecho fijo y en menor grado en los de lecho fluidizado, pe-
ro en los reactores tipo tanque, sin agitacidn o con agitacidn
insuficiente la difusidn molecular puede ser el mecanismo de

transporte de materia predominante.

La velocidad de transferencia de materia desde la fa-
se fluida (particularizando para una fase gaseosa) a la super-

ficie del sblido viene dada por la expresidn:
N = kg a (pg - pj3) (9-6)

donde: N velocidad de transferencia de materia,

moles/(hr)(gr. de catalizador)

kg <coeficiente de transferencia de materia,
moles/(hr)(atm)(ch)

a &rea externa del catalizador por unidad de masa,

cm2/(gr. de catalizador)

presidn parcial del reaccionante en la fase gaseo-

sa, (atm.)

P; presidn parcial del reaccionante en la interfase

 gas~-sdlido, (atm.)

9.,3.2.2 Etapas superficiales

A) Adsorcidn quimica.

Para el mecanismo de la adsorcibén quimica Langmuir(73)

desarrolld la siguiente teoria:



Aol =

1) cupdngase un gas A en contacto con la superficie de un
sdlido a una temperatura constante T. Sea pAi.la presiénbparcﬁd
de A en la interfase gas-sblido y T la fraccibdn de superficie
cubierta con el gas adsorbido, entonces (1 - qA) serid la frac-
-¢idn de superficie 1libre, referidas ambas fracciones a la su-

perficie total GGitil para la adsorcidn del gas,

La velocidad de adsorcidn del gas Va sobre la super-
ficie seri proporcional a la presidn parcial del gas en la in-

terfase gas-s8lido v a la fraccidn de superficie libre:
Va = kaopAi (1 - OA)

y la velocidad de desadsorcidn Va serd proporcional a la frac-
cibén de superficie cubierta con el gas adsorbido

El equilibrio se establece cuando la velocidad de ad-
sorcibn del gas Va sobre la superficie es igual a la velocidad

de desadsorcidn Vd desde la misma.

- = '
ka PAg (1 oA) k a OA

%A

K. = k_/k'_ =
a a a (1 - 0,)
PAj A en el equilibrio

Siendo Ka la constante del equilibrio de adsorcidn

correspondiente al proceso

A+ 8 2T A.s

representando por A una molé&cula del gas y por s uno de los

centros activos del catalizador,
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Ant: 3 de alcanzar el equilibrio, la velocidad neta de

adsorcién vendrid dada vpor:

1
vV = va - vCl = ka [DAi (1-cA)- ;(——cA] (9-7)
) a

v la fraccidn de superficie cubierta por el gas adsorbido una

vez alcanzado el equilibrio:

6 = [(K,Pa /(1 + K 2y 1)] ' (9-8)
A a1 8 "1 en el equilibrio

Para otros casos puede seguirse el tratamiento de una
forma completamente andloga, lleganddse a las siguientes ecua-

ciones:

2) Gas formado por moléculas diatédmicas que se disocian al

adsorberse

A, + 2s T 2 A.s

2
; = k FD (1-0a )2 - (1/K. ) ¢ 2 (9-9)
a | A2i A a A
i 172 ]
o, = (Ka DAZi) (9-10)
A 1/2
-1 * (KaDA2i) en el equilibrio

3) Adsorcidn simultfnea de dos gases A v B

A+s T A.s
B+s T B.s
= o -
VA = kg [DAi(i-oA-oB) - (1/KaA) A] (9-11)
- .
Uy = kap [Ppy(1-0,=03) = (1/Xay) oy ] (9-12)
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. Xap Pag
°r
_1 * KaApAi * KaBDBiden el equilibrio (9-13)
K nPB
ag®B
R 5 1 (9-14)
14 KgqpPay KaBpB%Jen el equilibrio

4) Adsorcidn simultanea de dos gases A y B, uno de los cua-

les, B, estd constituido por moléculas

cian al adsorberse:

diatdémicas que se diso-

+ s < e S
B2 + 2’S 2 2B « S
7o L o] (8-15)
A= Xg |Pa, (1 -9y -0p) - —09, -
A 1 KaA
> 2 19
7, = k, [pB,u -0, - 0)2- o5l (9-16)
B 21 X 4
ap
- K "!
o, = 2aPAs 1/2‘ (9-17)
1+ KapPay +(KaBszi) en el equilibrio
I 1/2
o = KagPrps) g (9-18)
B 1 + K,,pp. +( P )1/2
a i "~tapPBoj | .
L ATTS BTB21 Jen el equilibrio

B) Reaccidn superficial.

La ecuacidn de velocidad y la ecuacidn de equilibrio

ara la reaccidn superficial se obtienen admitiendo que pueden
P P

expresarse como una reaccidn de orden

sencillo de acuerdo con

la forma de esta etapa en el mecanismo supuesto,
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Yjemplo:
1) Sea ia reaccibdn
A+B 7T R

Son posibles tres mecanismos para esta reaccidn catalizada por

un sdlido:

@, A adsorbido reacciona con B adsorbido
81 A en fase gaseosa reacciona con B adsorbido
Yy A adsorbido reacciona con B en fase gaseosa

Mecanismo 31

Expresidn de la reaccidn superficial

A .s +B.s <+ R .s +s

ecuacidn de velocidad

1
r = ks [GAOB - ;— 9r (1 - Op = Op - oR)] (9-19)
s

ecuacidn de equilibrio

og (1 - 0y - op - op) ; © (9-20)

0,0

A"B e» el equilibrio

Mecanismo 81

Expresién de la reaccidn superficial

A+B.s T R.s

1 |
r = ks[cB P, - oR] (9-21)
KS
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7

o

R (9-22)

K = 1
|
L9BPA; | en el equilibrio

S

Mecan’isne Yi

Expresidn de la reaccidn superficial

P 1 .
r = kS '\CAPBi - -};—- O’R] ’ . Ny (9-23)
S
[0} .
KS = L——JL- (9-24)
[+

(APB; en el equilibrio

2) Sea la reaccidn

Mecanismos posibles

@, A adsorbido reacciona con B2 adsorbido con disociacidn

82 A en fase. 'gaseosa reacciona con 32 adsorbido con di-
sociacidn

Yo A adsorbido reacciona con 32 en fase gaseosa

Si B2 se adsorbe sin disociarse se reduce al ejemplo
).

Mecanismo a,

Expresidn de la reaccidn superficial

A . g+2B.s T R . s+ 25
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) 2 1 2
r = ks [%A . g7 - ;—,oR (1 - Op = Op = aR) ] (9-25)
s
IR (1 - O, = 0g = °R)2
K, = \ (9-26)
9,982 en el equilidbrio

Mecanismo B,
Expresidn de la reaccidn superficial
A+2B,8 I R. s+ 38

2

1 .
r = k8 [pﬂi g - ;— or (1 - op = oRﬂ (9-27)
s ,

(9-28)
L A; B ;W | en el equilibrio

Mecanismo yé

Se reduce al mecanismo Yy

3) Sea la reaccidbn
A+nB, T R
Mecanismos posibles

3 A adsorbido reacciona con B2 adsorbido con disociacibn
a'a A adsorbido reacciona con B2 édsorbido molecularmente

83 A en fase gaseosa reacciona con B

adsorbido con diso=
ciacibn '

2

8'3 A en fase gaseosa reacciona con Bz,adsorbido molecu-

larmente

Yq A adsorbido reacciona con B, en fase gaseosa

2
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Mecanismo a3

Expresién de la reaccidn superficial

A .s+2nB.s T R.s + 2n s

_ 2n 1 2n
r = ks[dAcB - ;— oR(i -9, - 05 - oR) } (9-29)
s
2n
0, (1 -~ g, = 05 - 0,)
K o= |2 LT R (9-30)
s 6. o 2n
‘ "A"B en el equilibrio
Mecanismo a's

Expresidn de la reaccidn superficial

A . s+nB, .s T R.s +n s

2
r = k & o, B --i- o, (1 -0, -0 - G )n (9-31)
s | A Bo x R A By R
s
r n
gc (1 - 0, - 0g, - 0.)
K, = = A2 R (9-32)
S l 6,0, O e ey
L A"Bop jen el equilibrio
Mecanismo 83
Expresidn de la reaccidn superficial
A +2nB.s T R.s + (2n -1) s
r =k |D czn-—i—c (1 - o c)zn'i] (9-33)
s |"4;%B R B -~ IR
L K
s
(OR (1 - oy - °R)2n " }
K = | (9-34)
s | o 2n
! PAi"p Jen el equilibrio
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Hecanism B!

SR

Expresidn de la reaccidn superficial

A+nB, .s < R.s + (n-1) s

2
1
-1
» = k [-Pon--—a (1 -0, = o )" (9-35)
S L Ai B2 K R 92 R/
S
3 n-1 .
« = I R (1 - 0py = 9g) " | (9-36)
s : Pa OBQn éen el equilibrio

Mecanismo Y3

Expresidn de la reaccidn superficial

A . s +nB, = R . s

1
= n _  ___ . -
r = kg [oAszi . 9p } | (9-37)
- S -
[
K = m (9-38)
LUA PBZi en el equilibrio

9.3.2.3 Expresiones de la velocidad global de reaccidn

Si mediante las ecuaciones establecidas anteriormen-
te se eliminan las magnitudes superficiales Pag» PBss Tpas Ops
etc,, se llega a una .expresidn de la velocidad de reaccidn en
funcidn de las presiones de los reaccionantes en el seno de la
fase gaseosa (que son susceptibles de medida experimental), pe-
ro extraordinariamente complicada y con un gran nimero de cons-

tantes.

En el caso de que la resistencia opuesta por una de

las etapas sea muy pequefila comparada con las otras, puede acep=-
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tarse qu~ esta etapa se halla constantemente en estado de equi-

w2 oue la fuerza impulsora a través de ella serd tam-

bIi%n -y pequefla. Es frecuente que las etapas a) y b) sean muy
répidrs comparadas con las etapas superficiales y se acepta por
tant: en estos casos que las presiones parciales de reaccionan-
t vy productos en la superficie del catalizador son las mismas

es
que en el seno del gas, esta hipdtesis por otra parte es suscep-

tible de comprobacidn experimental,

Ain considerando sdlo las tres etapas superficiales,
se hace imposible el manejo de las expresiones globales de velo-
cidad de reaccidn dada su complejidad y el gran nfimero de cons-
tantes que incluyen. Admitiendo que una de las etapas superfi-
ciales es controlante (es decir, ofrece mucha més resistencia
que las otras) y por tanto que las otras se hallan constante-
mente en estado de equilibrio, puede llegarse a expresiones glo-

bales de la velocidad de reaccidn manejables.

La

1]
(1}

cuaciones de velocidad deducidas asi, son formas

ideales basadas en hipbtesis que no son rigurosamente ciertas:

1) S%lo una de las etapas superficiales es controlante,

la misma durante toda la reaccidn.

2) Las etapas de adsorcidn son todas de adsorcidn quimica

y se desarrollan de acuerdo con las ideas de Langnmuir,

3) Las constantes especificas de velocidad y las constan-
tes de equilibrio de adsorcidn son independientes de la presidn
total.

4) La ecuacidn de velocidad para la etapa controlante

puede expresarse como una reaccidn de orden sencillo.

5) Los distintos compuestos y los centros activos del ca-

talizador reaccionan de acuerdo con la ley de accidn de masas.
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9.3.2.4 Obtencidn de las expresiones de velocidad global de

reaccidn

Sea la reaccidn:

Mecanismos posibles:

a Reaccidn entre A adsorbido y B adsorbido
B Reaccidn entre B adsorbido y A en la fase gaseosa
Y Reaccidn entre A adsorbido y B en la fase gaseosa

§ Reaccidn entre A en la fase gaseosa y B en la fase ga-

seosa

El mecanismo 8§ supone reaccidn homogénea, no catali-
tica y no se considerari. El mecanismo y se reduce al B cambian-

do subindices.

Se supone que las etapas fisicas de transferencia de

materia son muy rédpidas.

R

Pa

n

Pg

L]
o)
el
o
f
L]
o

Mecanismo a. Etapas elementales:

1) Adsorcidn de A:

r = kaA Py (1 - Op = 9g = 0o - oD) - = 0, J (9-39)
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Si estuviera presente otro gas I que no participa en

la reaccidn pero tambi&n se adsorbe

1
P = kaA {pA (1 - Op = Og = O = Op = °I)"_—- OA}

K
%a
(9-40)
Si esta etapa estuviera en equilibrio
' UA o 1
K = (9-41)
2 (1~0, - 0, - 0, = O, = O_)
PattT% B c D 1’ |en el equilibrio
2) Adsorcidn de B:
B+s < B.s
1
r = kaB pp (1 - 0, - 05 - 05 = 0 = or) - l—(-——-oB (9-42)
: ag
i) ]
X = B (9-43)
i (1 -0, -0y = 0n = O = 0)
Pp A B c D I’en el equilibrio
3) Reaccidn superficial:
A.s+B.s < C.s+D.s
1
r = k_|o,0, = — 0,0p (9-u4)
K
L s
g, @
K, = ’- c D (9-45)

LOA 9B | en el equilibrio

4) Desadsorcidn de C:
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" 1
» = k :__. _ - ) -
20 | 0o = pc(i - 0, - 0 = 04 % GI) (9-46)
La
C
) . 1
K - | (9-47)
e : (1 -0, -0, -0, = 0_ = 0.)
Pe A~ % "% T % T 91 |en el equilibrio
5) Desadsorcidn de D:
D.s ZT D+ s
[’ 1 . A 1
r = kaD [;—— oy = pPpl{l - 0, = 0p - 0o = Oy = oI)J (9-48)
2p
= o -
K. o= D (9-49)
) ‘p (1 -0, - G = 0. = G = 0.)
Pp A B c D I’ len el equilibrio

Supdngase ahora:

Mecanismo a. Adsorcidn de A controlante

La velocidad de reaccidn vendrid dada por la ecuacidn
(9-41) correspondiente a la etapa de adsorcidn de A:

-

1

r = ka pA(i - 0p, =0 = 0n - 0p = 0p = oI) -

A Kg

A -

y las restantes etapas en equilibrio, de las ecuaciones (9-43),
(9-147),- (9-49):
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Analogam:uate para el gas inerte:
o = K Pq (1 - g, -0y =9 -0y - UI)

ar

q
s
2]
o

ia reaccidn superficial de (9-u45):

sustituyendo las expresiones anteriores

g, = KaCKaDpCpD (1 -0, - 0, - - o.)
A X X A B~ % " I
s aBPB
Eliminando Ops Tgs Tas Tps Opt
. - kag X pepy |
KKap PePp - Pa Ty P J
1 + : + KaBpB+KacpC+KaDpD+KaIpI s B
LS P
s A
Kac KaD (9-50)
siendo K = ———— (9-51)
Ka, Xap

Mecanismo a. Adsorcidn de B controlante

Anildgamente cambiando los subindices A por B,

Mecanismo a. Reaccidn superficial controlante

La velocidad de reaccidn vendrd dada por (9-u44)

las restantes etapas en equilibrio, ecuaciones (9-41) (9-43)

9-u7) (5-ug),

~ i

~3



Elimise a0 ©

T K 3
PpAPp ~ ;‘ Pe Py
s i
(9-52)

kg KapKag

5]

|
0w : 7
CL+ KaApA+KaBpB+KacpC+KaDpD+KaIpI) {
viniendo X dada por la expresidn (9-51)

Mecanismo a. Desadsorcidn de C controlante

La velocidad de reaccidn vendrd dada por (9-46)

F 1
;-——-—ac—pc(1-oA-cB—oc—oD-oI)
LKaC

R |

ezliminando a

A* °

g g

B* “¢c?

k
ac
KsKag PpPp

1 + K +K + +K +K
aAPA aBpB aDPD aIPI

K ' pD

Mecanismo a. Desadsorcidn de B controlante

Andlogamente cambiando los subindices C por B.

Mecanismo B. Etapas elementales

1) Adsorcidn de A

(¢-54)



K, = | {9-55)

"eaccidn superficial

A. s+ B 2 C. s+ D

-

P = Xy lepPy T OCPDQ (9-56)
i s 4
Ks = ‘ C D (9-57)
°aP

1
r = kac ;f—-oc - Pg (1 - oy = O¢ -GI) (9-58)
L ~ac
% |
K = i (9-59)
3¢ p(1 - g, = gn = a.) |
c A c I’ (en el equilibrio

Supdngase ahora:

Mecanismo B. Adsorcidn de A controclante

La velocidad de reaccidn vendrd dada por la ecuacidn
(9-34)

g 1
r = ka ipA(l -0, -0, -0 ) -

o
A I K A



a ; a ,
B S Py —— == (9-60)
] , Kac PcPp . o L K, K Py !
- ‘aAPB K aIpI A s 4
S pB
Yecoiismo 8. Reaccidn superficial controlante

r s
r = Ky |9pPg - — O¢Pp | (9-56)
i K
s
y las restantes etapas en equilibrio, con lo que queda
k K K 7
- s ap ac |
K :
1+X + X + K t ap’ . =
Mecanismo B. Desadsorcidn de C controlante
. -
r = kaC — 0. - Pg (1 - Ty = 0o - qI) (9-58)
Kac J

y las restantes etapas en equilibrio.

Eliminando Ops 90 ¥ 015

5]
1]

kaoKa,Ks/Kag PaPp

1+

- pcl (9-62)

K Pp *
aIPI ]

PpPp

K + K
Pp

2.3.3 Ajuste de las curvas de rendimientos

Las
inciuvsive, se
29 grado, que

25Tas curvas.

curvas de rendimientos de las gr&ficas 6-7 a 6-17
ajustaron por minimos cuadrados a polinomios de
era la funcidn mis aconsejable dada la forma de

Si disponiendo de un conjunto de valores experi-

mentales Y para determinados valores de una variable X, se de-

sea ajustar la funeidn y = £ (x) a un polinomio de 2° grado, el
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método de los minimos cuadrados dice que los valores mds proba-
bles de los coeficientes de ese polinomio son aquellos que ha-
cen que Z(y-a-bx-cx2)2 sea minima; por tanto las derivadas con
respecto a los tres coeficientes de esa expresidn han de ser

nulas.

2z(y - a - bx = cx2) = 0

(9-63)

[}
o

-— = = 2Z(y - a - bx - cx2) x

n
o

— = - 2I(y - a - bx - cx2)x2

Condiciones quey;simplificando, pueden escribirse en la
forma: -

2

£y - mna - bIx - cIx‘ = 0
Lyx - alx -~ be2 - czx3 =0
.Zyx2 - azx2 - be3 - chu =0

Sistema de tres ecuaciones con tres incognitas que nos

permite determinar los valores de los coeficientes a, b y c .

Para el ajuste de las curvas de consumo de p-toluato
de metilo es claro que a M/Fx =0 . . n, = 1, por tanto el té&r-

mino ‘' independiente del polinomio de 2° grado ha de ser 1.

n, = 1+b (M/F) +c (U/F)?

y el sistema de ecuaciones anteriores se reduce a

]
o

Zyx = Ix = b2x2 - cIx

"
o

Zyxz'- 2x2 - be3 - ¢Ix



siendo y =mn_ y, X = M/Px

Para el ajuste de las curvas de aparicidn de produc-

tos, es evidente que a M/Fx =0 .. n, = o, por tanto el tér-

mino independiente del polinomio de 2° grado ha de ser cero

m_ = b (M/Fx) + C (M/Fx)2

¥y el sistema de ecuaciones se reduce a

n
o

Lyx - be2 - ch?

n

n
[«]

Zyx2 - b2x3 - cIx

siendo y = n Yy x = M/Fx



Temperatura 260°C. Relacidn molar 16

A) Consumo de p-toluato de metilo. Ajuste por minimos cuadra-

dos.
n z z2 z3 é’ n .z n z2
X

0,955 1,0 1,00 1,000 1,0000 0,955 0,955

0,945 1,5 2,25 3,375 5,0625 1,417 2,120

0,920 2,0 4,00 8,000 16,0000 1,840 3,680

0,905 2,5 6,25 15,625 39,0625 2,261 5,640

0,890 2,8 7,84 21,952 61,4656 2,492 6,935

0,850 4,0 16,00 64,000 256,0000 . 3,400 13,600
13,8 37,34 113,95 378,59 12,36 32,93

Donde el cambio de variable =z = (M/Fx)(1/125) sim-

plifica extraordinariamente los calculos.

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados,

12,36 - 13,8 - b (37,34) - ¢ (113,95) = 0
32,93 - 37,34~ b(113,95) - ¢ (378,59) = 0
Resolviendo el sistema:
b = -0,04
c = 0,0004
B) Aparicidn de co,
]
n' z
0,005 2,8
0,010 4,0
Ajuste a una ecuacidn de 2° grado n's = bztcz>
0,005 = 2,8 b + 7,84 ¢ c = 0,00043
0,010 = 4,0 b +16,00 ¢ b = 0,00078
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Por tanto a esta temperatura y relacidn molar, la dis-
tribucidn de productos viene dada por: (deshaciendo ya el cambio

de variable)

M/F M/F 2
n, =1 - 0,04 + 0,0004 (9-64)
125 125
M/ M/F 2
n'_ = 0,00078 + 0,00043 (9-65)
125 125
y por tanto, 3 p
M/E M/F
n =1 -(nx +n' ) = 0,03922 - 0,00083 (9-66)
125 125
Temperatura 260°C. Relacidn molar 48
A) Consumo de p-toluato de metilo. Ajuste por minimos cuadrados
n,  wE, (WEDN2  (M/FHY  (W/FDY a (M/FL)  n (M/F)2
X X X X X X X xX X
3 T 5
0,941 370 137.10 51.10 19.10 348 129
0,908 555 308.10° 171,10° 95.10° 504 280
0,885 740 548.10° 405.10° 300.10° 656 485
0,862 925 356.10° _ 792.10°  733.10° 798 737
0,840 1038 1077.10° 1118.10° 1160.10° 874 905
0,790 1480 2190.10° 3241.10° 4796.10° 1171 1730
5,226 5108 5116.10° 5778.10° 7103.10° 4361 4266
Aplicando la condicidn de minimos cuadrados,
4361 - 5108 - b (5116.10°%) - ¢ (5778.10%) = o
4266 - 5116.10° - b (5778.10%) - ¢ (7103.10%) = o

Resolviendo el sistema de dos ecuaciones con dos in-

»~ 'y 4
cognitas:

- 0,157.10°
0,008.10"

3
6
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B) Aparicidn de CO, e Ajuste por minimos cuadrados

n'_ M/ (u/rx)2 a/r % e * nr_(u/F) n' (M/F_)°
0,005 325 856.10°  792.10°  733.10° 798 737
0,008 1038 1077.10° 1118.10° 1160.10° 874 905
0,012 1480 2190.10° 2241.10%° w4796.10° 1171 1730
0,025 3443 14123.10° 5151.10° 6689.10° 2845 3372

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados,

2843 - b (4123.10%) - ¢ (5151.10%)

3372 - b (5151.10°) - c (6689.10°)

Resolviendo el sistema:

b 0,0035.10‘3

c = 0,0030.,10"°

0

o .

Por tanto, a esta temperatura y relacidn molar,

n, =1 - 0,157.10'3(M/Fx) + 0,008.107° (M/F )2
n', = 0,0036.10‘3 (M/Fx) +;o,,0030.10"6 (M/Px)2
y por tanto,
) s
- - t = -
n, = 1-(n +n s) 0,1534.107"(M/F ) 0,00110.10

Temperatura 280°C, Relacidn molar 16

-6

- (9-67)

- (9-68)

2
(M/F )

" (9-69)

a) Consumo de p-toluato de metilo. Ajuste por minimos cuadrados,

haciendo el mismo cambio de variable que en C-3.1.

z = (MVFX) (1/125)
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n z Z z V4 n zZ
X X
0,960 . 0,25 0,125 0,0625 0,480
0,925 1, 1,00 1,000 . 1,0000 0,925
0,805 1, 2,25 3,375 5,0625 1,342
0,860 . 4,00 8,000 16,0000 1,720
0,800 . 7,84 21,952 61,4656 2,240
0,740 4,0 16,00 64,000 256,0000 2,960

11,8 31,34 98,452  339,5906 9,667

0,240
0,925
2,013
3,440
6,272
11,840

24,730

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados,

9,667 - 11,8

24,730 - 31,34 - b (98,452) - c (339,5906)= O

- b (31,34 ) - ¢ (98,452 )

Resolviendo el sistema,

b

H

c

_0,

+ 0,

075

002

B) Aparicidn de CO,. Ajuste por minimos cuadrados

n't
S

0,005
0,008
0,015
0,022
0,030

L ]

L ]

F N N P R
-
o O O »n o

n' =z
s

0,005
0,012
0,030
0,062
0,120

0,229

n'! z
s

0,005
0,018
0,060
0,172
0,480

0,735

Aplicando la condicidén de minimos cuadrados,

0,229 - b (31,34 ) - ¢ (98,452 )

0,735 - b (98,452) - ¢ (339,5906)
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Resvlviendo el sistema,

b = 0,0025

c = 0,0012

Por tanto a esta temperatura y relacidn molar

2
M/F , .
n_ =1 - 0,075 2Ex 4 0 002 X (9-70)
125 125
2
M/F_ M/F,
n', = 0,0025 4+ 0,0012 (9-71)
' 125 125
por consiguiente,
M/F M/ 2
n,. = 1-(n_+n'_) = 0,0725 - 0,0032 (9-72)
u X S 125

125

Temperatura 280°C. Relacidn molar 48

A) Consumo de p-toluato de metilo. Ajuste por minimos cuadrados.

| ' 2
n n (M/F_) nx(M/Px)
0,955 185 34,103 6.10° 1.10° 177 33,103
0,905 370 137.10° 51.10° 19.10° 335 124.10°
0,870 555 308.10°  171.10° 95,10° 483 268.10°
0,835 740 548.10° 405.10°  300.10° 618 457.10°
0,765 1038 1077.10° 1118.10° 1160.10° 794 824,10
0,685 1480  2190.10° 32u1.10% 4796.10° 1014 1501.10°

4368 4294.10° 14993.10° 6356.10°7  3y21 3207.10°

3421

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados

4368

3207.10° - 4294.10

3

- b (4294.10%) - ¢ (4993.10%)

- b (4993.10%) - ¢ (6356.109)
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Resolviendo el sistema,
b= 0,25 .10"°

0,024 .107°

0
1"

B) Aparicidn de CO Ajuste por minimos cuadrados.

2.
2
1 ? 1

ns ’ 2 nsz nsz
0,003 370 1,11 412
0,008 555 b, 4y 246Y
0,010 740 7,40 4576
0,020 1038 20,76 21549
0,035 1480 51,80 76664
85,51 106565

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados,

85,51 -~ b (4294.10°) - ¢ (4993.10%) = 0
106565 - b (4993.106) - C (6356.109) =0
Resolviendo el sistema,
- -3
b =0,0048.10
¢ = 0,0131.10° )
Por tanto a esta temperatura y relacidn molar,
= -3 -6 2
n, =1 - 0,25,107° (M/F ) + 0,024,107 (M/F ) (9-73)
-3 -6 2
n's = 0,00u48,10 (M/Fx) + 0,0131.10 (M/Fx) (9-74)

por consiguiente,

= -( + = u - 7 9—75
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Terneratura 300°C. Relacidn molar 16

A) Apan~icidn de COQ. Ajuste a un polinomio de segundo grado.

¢c..o»'p de wvariable (M/FX) (1/125) = =z
n' z n' z n' z2
s s s

0,000 0,5 0,0000 0,0000
0,005 1,0 0,0050 0,0050
0,022 1,5 0,0330 0,0495
0,034 2,0 0,0680 0,1360
0,073 2,8 0,2048 0,5723
0,158 4,0 0,6320 2,5280

0,9424 3,2908

Aplicando la condicidn de minimos cuadrados y tenien-

do en cuenta que del ajuste (C-3.3) sabemos que:

I z2 = 31,34

r 23 = 98,452

z z% = 339,5906
0,942% - b (31,34% ) - ¢ (98,452) = 0
3,2908 - b (98,452) - ¢ (339,5906) = 0

Resolviendo el sistema:

b

- 0,00417

c 0,0109

B) Aparicidn de &cido p-toluico. Ajuste a un polinomid de se-

gundo grado.
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Andlogamente:
n z n_ z n_z2
v v v
0,000 0,5 0,0000 0,0000
0,006 1,0 0,0060 0,0060
0,013 1,5 0,0195 0,0293
0,025 2,0 0,0500 0,1000
0,053 2,8 0,1484 0,4155
0,124 .0 0,4960 1,9840
0,7199 2,5348
0,719¢ - b (31,34 ) - c (98,452) = 0
2,5348 - b (98,452) - ¢ (339,5906) = 0

Resolviendo el sistema:

o
n

- 0,0053

[¢]
n

0,009

C) Aparicidén de monometil-tereftalato. Ajuste a un polinomio

de segundo grado.

Analogamente

‘ 2
nu b4 nuz nuz
0,060 0,5 0,030 0,0150
0,105 1,0 0,105 0,1050
0,150 1,5 0,225 0,3375
0,190 2,0 0,380 0,7600
0,235 2,8 0,658 1,8424
0,280 4,0 1,120 4,4800

2,518 7,5399

2,518 - b (31,34 ) - ¢ (98,452 ) = 0

7,5399 - b (98,452) - ¢ (339,59,06) = 0
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Resulviendo el sistema:
b = 0,1187 y c = -0,0122

Por tanto para este temperatura y relacibén molar,

M/F u/E, 2
n'_ = - 0,00417 : + 0,0109 (9-76)
125 125
M/F_ u/e 2
n, = - 0,0053 + 0,009 (9-77)
125 125
M/F, M/F. 2
n, <= 0,1187 ‘ - 0,0122 —X . (9-78)
125 125
y por tanto, haciendo un balance de materiales,
n_ =1 -n'" -n =-n
X -] v u
M/Fx M/Fx 2 (9-79)
n, =1 - 0,109 - 0,0077
125 125

Temperatura 200°C. Relacidn molar - 48

A) Aparicibn de 002. Ajuste a un polinomio de segundo grado.

2
1 . t
By M/F, n s(M/Fx) n' (M/F_)
0,000 185 0,925 171
0,015 370 5,550 2.054
0,025 555 13,875 7.701
0,045 740 33,300 24,642
0,080 1.038 83,040 86.195
0,150 1.480 222,000 328.560
358,690 449,323

Aplicando la condicidén de minimos cuadrados y tenien-
do en cuenta que del ajuste a 280°C de la misma relacibn molar,
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sabemeos que:

P (M/Fx)2 = 4,2945 ., 10°

3 _ 9
Z~(M/FX) = 4,99327 . 10
L (M/Fx)“ = 6,35647 . 1012

358,69 - b (4,2945 . 10%) - c(u,99327.109) =0

12)

449,323 - b (4,99327 . 109) - ¢(6,35647.10 = 0

Resolviendo el sistema:

b= 0,0154 . 10°5 y ¢ = 0,0586 . 1070

B) Aparicidn de &cido p-toluico. Ajuste a un polinomio de se-

gundo grado

2

n, M/Px nv(M/FX) n, (M/Px)
0,000 185 0,00 ) .0
0,008 370 2,96 1.1200
0,018 555 9,99 54540
0,032 740 23,68 17.520
0,065 1.038 . 67 447 .70.030
0,135 1.480 199,80 295,700
303,90 380.890

Analogamente:

il
o

303,9 - b (4,2945 . 10%) - ¢ (4,99327 . 107 )

389.890 - b (4,99327 . 109) - c (6,35647 . 1012) =0
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Resolviendo el sistema:

3

b=~ 0,00645,10" y ¢ = 0,0664.10'6

C) Aparicidn de monometil tereftalato. Ajuste a un polinomio de

segundo grado

« 2
n (M/Fx) nu(M/Fx) nu(M/FX)
0,065 185 12,0 2.220
0,125 370 46,3 17.130
0,174 555 96,6 53.610
0,210 740 . . 155,4 115.000
0,270 1,038 280,3  ° 290.950
0,340 1.480 503,2 744,740
| . 1093,8 1223.650
1093,8 - b (4,2945 =, 10%) - ¢ (4,99327 . 10° ) = o
: 9 oL 12,
1223650 - b (4,99327 . 10°) - ¢ (6,35647 . 10°°) = 0

Resolviendo el sistema:

b = 0,357 . 10°° g ¢ = -0,088 . 1076

Por tanto para esta temperatura y relacidn molar

n'_ = 0,0154 . 1073 (M/F_) + 0,0586 . 1078 (M/Fx)2 (9-80)
. -3 . -6 (. 2

n, = = 0,00645 . 107" ( /F ) + 0,0664% . 107" (M/F_) - (9-81)
- -3 -6 2

n, = 0,357 . 10 (M/Fx) - 0,088 . 10 (M/Fx) (9-82)

y por tanto haciendo un balance de materiales,

n, =1 - 0,366 . 1073 (M/rx) - 0,037 ., 10~

6 2
(M/Fx) (9-83)
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9,.,3.4 Determinacidén de la velocidad de desaparicién de p-tolua-

to de metilo y de aparicién de los productos

Una vez ajustadas las curvas de desaparicidn de p-to-
luatec cdc metilo y de aparicidn de los productos a polinomios de
segundo grado, era factible obtener expresiones de la velocidad

de reaccidn en funcidn de la relacidbn M/FY.

A partir de n 1 + b (M/Fx) + c (M/Fx)2

dn
. b4
se tiene: -

—_————— = - a - 2b (M/F.) (9-84)
d(M/F ) %

A partir de n b (M/F ) + c (M/Fx)2

dna
se tiene: —_— =
d(M/Fx)

lvg

+ 2c¢ (M/Fx) (9-85)

Ecuaciones que han sido utilizadas en cada caso para
obtener los valores de la velocidad de reaccidn utilizados en

la Discusidn de Resultados.

9,.3.,5 Determinacidén de las constantes de velocidad de reaccién

Temperatura 260°C

Para determinar los valores m8s probables de las cons=-
tantes de la ecuacidn (6-15) se han ajustado por minimos cuadra-
dos los valores de px/r1 y p, @ una ecuacidn lineal de primer
orden, Tabla 9-7.

I (p,) (py/ry) - a £(p ) - b I(p,) = 0

2(px/r1) - a E(px) - 14b = 0



- 187 -

TABLA 9-7

Determinacidn de las constantes de la ecuacidn 6-15 a 260°C

px/P1 (ai;.) (px)2 * 10“ (Px/ri) Px
42,66 0,01365 1,863 0,5823
41,53 0,01304 1,700 0,5416
41,61 0,01290 1,664 0,5368
40,91 0,01256 1,578 0,5138
40,62 0,01235 1,525 0,5017
40,23 0,01215 1,476 0,4888
39,46 6,01150 | 1,346 0,4577
29,62 0,00465 0,216 0,1377
29,01 0,00438 - 0,192 0,1271
28,51 0,06422 0,178 0,1203
28,41 0,00412 0,170 0,1170
28,24 ~ 0,00401 0,161 0,1132
27,93 0,00391 0,153 0,1092
27,59 | . 0,00367 0,135 0,1013

———————

n

£ 486,33 0,11721 12,357.10" 4,4485
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sustituyendo los valores obtenidos en la Tabla 9-7 y resolvien-
dc el sistema: '

X"/k' = 1,480 1/%' = 22,4

Temperatura 280°C

An3dlogamente a partir de la Tabla 9-8
k"/k' = 504 0 1/k' = 16,1

Temperatura 300°C

El mismo procedimﬁento se ha seguido para determinar
las constantes de la ecuacidn (6-23) de aparicidn de €0,. Los
datos correspondientes al ajuste se hallan en la Tabla 9-9 y

los valores obtenidos son:

kg = 0,0926 k, = 0,136

En la Tabla 9-10, se indica el cilculo de los valo-
res de la constante de la ecuacidn (6-21), y en la Tabla 9-11
los correspondientes a la ecuacidn (6-15). Los valores obteni-

dos son:

para la ecuacidn (6-21) vy
k"/k' = 320 1/k' = 9,65

para la ecuacidn (6-15).
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TABLA 9-8

Determinacidn de las constantes de la ecuacidn 6-15 a 280°C

2

px/r1 (at;.) (px) . 10 (px/ri)_px
22,77 0,01365 1,863 0,3108
22,60 0,01310 1,710 0,2961
22,25 0,01263 1,595 0,2810
22,15 0,01222 1,493 0,2707
21,90 0,01171 1,378 0,2571
21,40 0,01092 1,192 0,2337
21,40 0,01010 1,020 0,2161
18,60 0,00465 0,216 0,0865
18.42h' 0,00LLY 0,197 0,0818
18,13 0,00421 0,177 0,0763
18,11 0,00405 0,164 0,0733
18,10 0,00388 0,150 0,0702
17,77 0,00356 0,127 0,0633
17,80 0,00319 0,102 0,0568
I = 281,40 0,11234 1,139.10"" 2,3737
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TABLA 9-9

Determinacidn de las constantes de la ecuacidn 6-23 a 3000°¢C

i S Puj?2 s 1R

d(M/FX) b, 5, , d(M/F.) p, P,
1,718 17,50 306,25 30,07
1,289 11,53 132,94 14,86
0,924 7,60 57,76 7,02
0,629 e 19,71 | 2,79
0,392 2,26 5,11 0,89
1,589 15,62 243,98 ' 24,82
0,957 9,67 93,51 ' 9,25
0,685 6,56 43,03 4,49
" o,u54 4,15 17,22 1,88
0,301 2,52 6,35 0,76

= 8,938 81,85 925,87 925,87




- 191 -

TABLA 9-10

Deterninacidn del valor de la constante de la ecuacidn 6-21 a

300°C
3
r2.(103) PH,0- (10 ) r, (py o)106 (py O)2 . 10°
(atm.) 2 2
0,1127 1,86 0,2096 3,459
0,1977 3,72 0,7354 | 13,838
0,2920 5,25 1,5330 : 27,562
0,4592 - 8,90 4,0869 79,210
0,7637 14,92 11,3944 222,606
0,0478 ,.' 0,97 0,046 0,941
0,0751 1,47 0,1104 | ' 2,161
0,1120 2,17 0,2430 | | 4,709
0,1725 3,41 " 0,5882 11,628
0,2755 5,70' 1,5704 | 32,490

T = 20,5177.10"° 1398,605.107°
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TABLA 9-11

Determinacidn de las constantes de la ecuacidn 6-15 a 300°C

p /7y Px (p)? . 10 (p, /v, )(p)
(atm.)
14,4 0,01365 1,863 0,196
13,8 0,01283 1,646 0,177
13,6 0,01205 1,452 0,164
13,1 0,01112 1,237 0,145
12,8 0,01025 1,051 0,131
12,4 0,00871 0,759 0,108
11,4 0,00598 0,358 0,068
11,3 0,00465 0,216 0,052
11,1 0,00432 0,187 0,048
10,8 0,00396 0,157 0,042
10,7 0,00364 0,132 0,039
10,8 0,00332 0,110 0,036
10,6 0,00272 0,074 0,029
10,2 0,00174 0,030 0,017
0,098 94 9,272.10‘u 1,251




- 193 ~

9.3.6 Evaluacién técnica del proceso

Témese como base 1 m3 de volGmen de.reactor para un
praocs. , de oxidacidn catalitica en fase vapor con catalizador
s81:° > 2n estado fluidizado, teniendo en cuenta que experimen=-
talma2nte se ha comprobado”que la altura del lecho expandido, L,
para un caudal total de alimentacidn igual a cuatro veces el
caudal minimo de fluidizacidn (valor utilizado en esta experi-

mentacidn), viene dada por:
L = 1,25 L_

siendo L la altura del lecho en reposo (sin circulacidn alguna
de gas), el voliimen que ha de reservarse para la expansidn del
lecho y para evitar el arrastre de finos de catalizador por' la
corriente gaseosa se estima en 1/3 del volfimen total. La densi-
dad aparente del catalizador del lecho en reposo es 3,5 gr./cc.,
por tanto la masa total de catalizador seré:

2 6 -
I'd =S - . 10 . 3’5 = 2.300 th
3

En las condiciones dptimas de operacidn (temperatura
280°C, relacidn molar 16) se consigue un rendimiento del 20%

por paso y selectividad del 91% con una relacidn

M (gr. cat.)(min.)
—_— = 1400 .
F (mmoles pTM)

por tanto el caudal de pTM a alimentar seri:

2,3 . 103 moles pTM ; moles pTM
Fx = e = o 350 e ———
400 minuto hora

y la produccidn horaria

MMT

(350) (0,20) = 70 moles .« 13,5 Kg.MMT/hora

hora



Teniendo en cuenta la relacidn molar podria calcular-
se la seccidn del reactor para que la fluidizacidn del catali=-
zador fuese aceptable, va que &ésta determina la velocidad del

gas.

En 1 m3

liquida, la-necesidad de operar con un cierto espacio libre, el

de vollimen de reactor para un proceso en fase

borboteo del aire a través de la masa liquida con el volfimen que
ocupa y la elevacidn de nivel que produce por arrastre, la nece-
sidad de introducir muchas;yeées los elementos de calefaccidn y
refrigeracién dentro de la masa liquida e incluso los dispositi-
vos de agitacidn en el caso de que la producida por el burbujeo
del gas no sea suficiente, determinan que el vol@men disponible
sea considerablemente menor, supdngase que el volfimen fitil sea
1/2 m3; admitiendo una composicidn del alimento 50% diluyente,
50% p-toluato de metilo quedan 0,25 nd de p-toluato de metilo

como alimento cada tres horas, por tanto (densidad 0,8 gr./cc.)

1
F_ = (0,250) (0,8).10° — =« 66,6 Kg/hora

:fx 3
que teniendo en cuenta que el rendimiento por paso en fase 1li-

quida es del 40%, la producclon horaria seri:

66,6 .
(0,40) = 178 molesc MMT/hora .°. 34,5 Kg.MMT/hora

Lo

0,150

Esto significa que la produccidn horaria de un reac-
tor para el proceso en fase liquida es unas 2,5 ‘veces *superior
a la de un reactor del mismo volfmen para el proceso de oxida-

cidn en fase vapor,

Teniendo en cuenta que aunque el estudio ciné&tico se
ha desarrollado en un lecho catalitico fluidizado, el posible
proceso industrial podria llevarse a cabo en lecho fijo,lo que
supondria una disminucidn del volfimen de reactor necesario de
aproximadamente 1/3, la relacidn entre las producciones en fase
liquida y fase gaseosa para el mismo volfimen de reactor se pue-

de considerar comprendida entre 1,5 y 2.




AT

DMT

MMT

pTM

NOMENCLATURA

Acido tereft&lico.
Dimetil tereftalato.
Monometil tereftalato,
p-toluato de metilo .

Caudal de alimentacidn &cido p-toluico, mmoles/min.

Caudal de alimentacidn p-toluato de metilo,

‘mmoles/minuto .-

Caudal de alimehtacidn de oxigeno, mmoles/minuto.

Caudal total de alimentacidn, mmoles/minuto.
Masa de catalizador, gr.

Rendimiento expresado como moles de A obtenido/

moles de pTM.

Moles de pTM quemados a 002 y H20/moles,de pTM ali=-

mentaaos = ns/9.

velocidad de reaccidn, mmoles transformados/(gr.cat)

(minuto).
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K Constante de equilibrio.

k Constante de vélocidad de reaccidn.

Ta Fraccidn de supé%ficie del catalizador cubierta por
el gas A.

Subindices

s Anhidrido éarb§nico.

u Mondémetil teréftalato.

v Acido p-toluico

X p-toluato de metilo

mmoles - Milimoles

Los restantes simbolos empleados tienen una aplicacidn

mds restringida y se indica su significado al utilizarlos.
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