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RESUMEN

La reaccién de hidrogenacidédn de aceites vegetales es de gran
interés a nivel industrial no solo por las aplicaciones
ampliamente desarrolladas en la industria alimenticia, sino
también por su potencial uso en diferentes aplicaciones como son
los biolubricantes, pinturas, etc.

Asimismo, en los afios recientes, la busqueda de procesos
amigables con el medio ambiente e intensificacidén de éstos ha
desencadenado un sinfin de estudios en vistas de lograr los
objetivos planteados. De este modo, la configuracién de reactor
con agitador monolitico responde a esta demanda, debido a sus
ventajas operativas, es decir, la posibilidad de reutilizar el
catalizador y el hecho de no requerir de una etapa de filtrado
luego de finalizada la reacciédn.

Anteriormente se estudiaron diversos tipos de sustratos
monoliticos como son el FeCrAlloy, la cordierita y el aluminio
anodizado, destacandose este Ultimo frente a los deméds debido a
su estabilidad tanto mecédnica como quimica.

En este contexto, 1la presente tesis expone los estudios
realizados a fin de comprender el comportamiento del catalizador
en la reaccidén de interés, Dbajo la configuracidén de reactor
monolitico agitado.

En principio se obtuvieron mediante un proceso electroquimico
monolitos de aluminio anodizado, los cuales fueron impregnados
con paladio. Los catalizadores, denominados Pd/Al,0s5/Al, fueron
ensayados en reaccidén durante usos consecutivos, mostrando una
desactivacién progresiva conforme éstos son reutilizados. A fin
de determinar las potenciales causas de desactivacidén se realizd
un estudio sistemdtico buscando refutar o validar las hipdbtesis
planteadas.

Al someter el catalizador a una limpieza con solvente vy
posterior calcinacidén, se corrobord que las caracteristicas
morfoldgicas del sustrato catalitico recuperaban su condicidn
original, mientras gque la cantidad de metal noble depositada

también permanecia inalterada. Por su parte, la cantidad de



metal expuesto decaia considerablemente, pese a que el tamafio
medio de las particulas metdlicas permanecia constante. Los
anadlisis realizados mediante espectroscopia FTIR, mostraron que
atn luego de una limpieza con solvente y posterior calcinacién
se obtienen sefiales remanentes asociadas a las interacciones del
carbono.

Estos resultados develaron que la causa de desactivacidén es la
formacidén de compuestos carbonosos fuertemente adsorbidos sobre
la superficie del metal activo muy dificiles de extraer, auln
bajo condiciones severas de recuperacidn.

Paralelamente al estudio descripto anteriormente, se realizbd
el modelado matemdtico del reactor, bajo la configuracién de
reactor con agitador monolitico. Se consideraron las
limitaciones a 1la transferencia de masa tanto externas como
internas, al igual que el fenémeno de desactivacidédn. Los
estudios experimentales se llevaron a cabo en un amplio rango de
temperaturas, presiones y cargas de catalizador.

El buen ajuste de los parametros cinéticos demostrd la bondad
del modelo matemdtico y la adecuada determinacién de 1los
coeficientes de transporte de masa.

De este modo los modelos matemdticos desarrollados se
presentan como una Util y versatil herramienta a fin de generar
politicas de wuso del reactor a fin de obtener un producto
determinado (determinado por la composiciédn final) vy predecir
los costos operativos del sistema (asociados a la temperatura y
tiempo de reaccidén en cada Dbatch para una dada carga de
catalizador) .

Un anédlisis técnico-econdmico preliminar determind el costo
requerido en la recuperacién del metal noble y el sustrato
catalitico a fin de equiparar 1los <costos con el ©proceso
convencional. El wvalor hallado es promisorio ameritando un

estudio més exhaustivo de la tecnologia propuesta.



ABSTRACT

The reaction of hydrogenation of vegetable oils is of great
industrial interest, not only for the extensively developed
applications in the food industry, but also for its potential
use in various applications such as bio-lubricants, paints, etc.

In recent vyears, the search for more intensified and
environmentally friendly processes has spawned an endless number
of studies. The configuration of a monolithic stirred reactor
meets those demands due to its operating advantages, ie. the
ability to reuse the catalyst and the fact that no filtration
step is required once the reaction is completed.

Various types of monolithic substrates such as FeCrAlloy,
cordierite and anodized aluminum have been previously studied,
of which the latter stands out because of its mechanical and
chemical stability.

In this context, this thesis presents studies conducted in
order to understand the behavior of the catalyst in the reaction
of interest under the monolithic stirred reactor configuration.

Initially the —catalyst was obtained by a process of
electrochemical anodization of aluminum monoliths, which were
impregnated with palladium. The catalysts, named Pd/Al,05/A1,
were tested for consecutive reactions, showing a progressive
deactivation after each re-use. In order to determine the
potential causes of the loss of activity, a systematic study was
performed, looking for the rebuttal or wvalidation of the
proposed hypothesis.

By subjecting the catalyst to solvent cleaning and subsequent
calcination, it was confirmed that the morphological
characteristics of the catalytic substrate regained their
original condition, while the amount of noble metal deposited
also remained wunchanged. On the other hand, the amount of
exposed metal decreased considerably, although the average size
of the metal particles remained constant. Analyses performed by
FTIR spectroscopy showed that even after solvent cleaning and
subsequent calcination, remaining signals associated with carbon

interactions were obtained.



These results indicated that the cause of deactivation is the
formation of carbonaceous compounds strongly adsorbed on the
surface of the active metal that are very difficult to remove
even under severe recovery conditions.

In conjunction with the study described above, a mathematical
modeling of the reactor was performed under the monolithic
stirred reactor configuration. External and internal mass
transfer limitations as well as the deactivation phenomenon were
considered. Experimental studies were conducted on a wide range
of temperatures, pressures and catalyst loadings.

The good fit of the kinetic parameters showed the goodness of
the mathematical model and the adequate determination of the
mass transport coefficients.

The mathematical models developed are presented as a useful
and versatile tool to generate operating policies for the
reactor in order to obtain a certain product (determined by the
final composition) and predict the operating costs of the system
(associated with temperature and reaction time of each batch for
a given catalyst loading).

A preliminary technical-economic analysis determined the cost
required for the recovery of the noble metal and catalyst
substrate in order to compare them with the costs of the
conventional process. The value found is promising, making the

proposed technology one meriting further study.
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CAPITULO I

HIDROGENACION DE ACEITES VEGETALES MEDIANTE TECNOLOGIAS

ALTERNATIVAS

RESUMEN

En el presente capitulo se describe en detalle el
procesamiento convencional llevado a cabo mediante esta
reaccidén, sus fundamentos y alcances.

Se destacan las principales contribuciones realizadas en los
ultimos afios al proceso de hidrogenacién de aceites vegetales,
desde un punto de vista tanto tecnoldégico como nutricional vy
mediocambiental.

Se realiza wuna revisidén de la actualidad de 1la industria
aceitera nacional e internacional y de las perspectivas respecto
a las alternativas relacionadas a esta reaccién en busca de
nuevos productos que cumplan con los desafios que presenta el
mercado mundial actual.

Por Gltimo se describe el reactor con agitador monolitico como
una interesante alternativa para su utilizacidén en la reaccidn
de interés Jjunto a los méds relevantes avances realizados en lo

que se refiere a su aplicacidén practica.



Hidrogenacién de aceites vegetales mediante tecnologias alternativas

I.1. Introduccidédn

La industria aceitera argentina se ha convertido en uno de los
sectores mas dindmicos de la estructura productiva de nuestro
pais en los Ultimos tiempos. Ha evidenciado un proceso de
profundas transformaciones, cuyas principales causas se
encuentran tanto a nivel nacional como mundial. Dentro de las
primeras encontramos que se produjo un cambio sustancial en el
sector primario a partir de la introduccidén de nuevas
tecnologias en el cultivo, y dentro de la etapa industrial, un
cambio en el procesamiento de las semillas. Estos Gltimos hechos
también fueron acompafiados por cambios externos, esto es, a la
mayor importancia del consumo de aceites vegetales que se viene
registrando mundialmente [1].

El desafio planteado para los afios venideros, es el de
valorizar este tipo de productos, acoplado al desarrollo de una
industria ambientalmente sustentable. En este marco se ha
planteado el estudio de procesos que permitan la sustitucidn de
catalizadores homogéneos y la implementacidén de tecnologias que
posibiliten la intensificacidén de los procesos productivos o la
minimizacidén del uso de insumos criticos.

Si bien el proceso de hidrogenacidén de aceites vegetales no ha
sufrido grandes cambios, se han propuesto diferentes
alternativas a fin de optimizarlo, al mismo tiempo que se estéan
desarrollando alternativas con la finalidad de diversificar el

uso de los aceites vegetales hidrogenados.
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. _

I.2. Proceso convencional

La hidrogenacién de aceites consiste Dbasicamente en saturar
los dobles enlaces de los acidos grasos en presencia de un metal
que cataliza la reaccidén, normalmente niquel. Es un proceso
importante dentro de la catdlisis heterogénea donde el grado de
insaturacién de 1los trigicéridos disminuye convirtiendo los
aceites 1liquidos en Ggrasas sbé6lidas o semisélidas para su
aplicacidén en la industria alimenticia, para la produccién de
margarinas, aceites de mesa, cosméticos, plastificantes, etc.

Principalmente la hidrogenacidn de aceites tiene los

siguientes objetivos [2]:

e Aumentar el punto de fusidén del producto final, a fin de
obtener un producto mAs conveniente para su uUsSO como

materia prima de diferentes productos.

e Aumentar la estabilidad oxidativa del producto final,
eliminando los &cidos linoléico y linolénico, principales

responsables del deterioro del producto por oxidacidn.

La reaccidén se lleva a cabo en reactores agitados utilizando
catalizadores en polvo suspendido. Luego de finalizada 1la
reaccidén el catalizador es filtrado y las trazas remanentes de
niquel son removidas mediante sucesivas etapas de
blanqueamiento.

Durante la hidrogenacién, diferentes reacciones pueden ocurrir
cuando una cadena de &cidos grasos conteniendo dobles enlaces se

adsorbe sobre la superficie del catalizador donde también se


http://es.wikipedia.org/wiki/%C3%81cido_linol%C3%A9nico
http://es.wikipedia.org/wiki/Oxidaci%C3%B3n
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—————————————————————————
encuentran presentes 4atomos de hidrdégeno disociados. El primer
hidrégeno puede adherirse al doble enlace, y si otro &tomo puede
adherirse entonces ocurre una saturacidén del enlace C-C, la cual
resulta ser estable e irreversible. Luego la molécula se desorbe
de la superficie catalitica. Sin embargo, puede ocurrir una B-
eliminacién de un &tomo de hidrégeno, con lo cual resulta en un
corrimiento del doble enlace sobre la cadena del &cido graso
(isomerizacidén posicional). Este tipo de isomerizacidén genera un
impacto menor sobre el comportamiento fisico del aceite.

En el momento de la adicién del primer atomo de hidrégeno y
con esto la existencia del intermediario semihidrogenado [3],
los orbitales sp3 momentadneamente permiten la libre rotacién
sobre el eje del enlace C-C. Este fendémeno permite la formacién
de compuestos trans (isomerizacién geométrica). En la Seccidn
I.3.2 se muestra un esquema de las configuraciones cis y trans.

Es crucial comprender que existe una competiciédn entre estas
reacciones: saturacién versus isomerizacidén. Dijkstra [4] ha
publicado diversas revisiones sobre mecanismos de reaccidén en
hidrogenacién de aceites vegetales, donde se discuten las
diferentes etapas de esta compleja reaccidén, en términos del

orden y velocidades de cada una de las subrreacciones.
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I.3.Lipidos, aceites y grasas: Composicién, propiedades e
importancia nutricional

I.3.1. Lipidos

Los lipidos son un conjunto de moléculas organicas, la mayoria
biomoléculas, compuestas principalmente por carbono (C) e
hidrébgeno (H) y en menor medida oxigeno (0), aunque también
pueden contener fésforo (P), azufre (S) y nitrdédgeno (N).

Son componentes del tejido adiposo, miembros estructurales de
las células vivas, suministran energia (37,6 kJoules g') y son
vehiculo de compuestos liposolubles. La importancia de 1los
lipidos es amplia, Jjuegan un papel importante en la nutricidn,
mientras que en la industria constituyen un ingrediente base
para elaborar cosméticos, productos farmacéuticos, quimicos vy
alimentos. De manera especifica, debido a sus propiedades
fisicas vy quimicas como lo son su composicidén, estructura
cristalina 'y puntos de fusidn, influyen mucho en las
caracteristicas funcionales de numerosos alimentos [5].

Existen varias definiciones de lipidos, que hacen referencia a
sus componentes, al grupo gquimico al que pertenecen, a su
caradcter natural, a sus propiedades fisicas a temperatura
ambiente (aceites son liquidos y grasas son sdélidas), al valor
nutrimental (4cidos grasos esenciales o no esenciales), a su
origen, y a su solubilidad o insolubilidad en disolventes
polares y no polares. La definicidén més cominmente utilizada es:
Lipido (del griego 1lipos, Y“grasa”) sustancia que es parcial o

totalmente insoluble en agua, pero soluble en solventes apolares
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como cloroformo, disulfuro de carbono, éter o etanol caliente
[6,7].

Si bien resulta dificultoso definir a los lipidos
gquimicamente, ya que forman un grupo muy heterogéneo, estos se

clasifican en tres grupos atendiendo a su composicidén gquimica:

e Lipidos saponificables. Estos a su vez pueden ser:

A. Simples: Integrados solo por C, H y O. Se incluyen los
adcidos grasos, glicéridos (glicerol més &cidos grasos,
cuando son sélidos se les 1llama grasas y cuando son
liquidos a temperatura ambiente se les llama aceites) vy
los céridos (alcohol de cadena larga més &cido graso de
cadena larga) .

B. Complejos: Ademads de C, H y O, contienen &tomos de P, N
o S. Se les suele llamar 1lipidos de membrana ya que

forman parte esencial de las membranas celulares. Aqui

se incluyen los fosfolipidos, fosfoglicéridos,
fosfoesfingolipidos, cerebrésidos, gangliésidos %
glucolipidos.

e TLipidos no saponificables: ©No sufren de hidrdlisis

alcalina ya que carecen de acidos grasos en su molécula.
Son los isoprenoides, esteroides y prostaglandinas.
e Lipidos conjugados: Lipidos de 1los grupos anteriores

unidos a otras sustancias.
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I.3.2. Aceites y Grasas

Un aceite o grasa cruda se compone mayormente de triglicéridos

(95 %). Ademés de éstos, también hay pequefias cantidades de
diglicéridos, monoglicéridos y &acidos grasos libres [3]. Por su

parte, un glicérido es un éster que estd formado por una
molécula de glicerol y uno o varios &cidos grasos. El1 glicerol
tiene tres grupos hidroxilos donde los &cidos grasos pueden
unirse. Segin el numero de &cidos organicos unidos se pueden
tener monoglicéridos, diglicéridos y triglicéridos.

A fin de identificarlos, se asigna una numeracién que describe
el orden de los grupos hidroxilos en la molécula de glicerol,
snl, sn2 y sn3, el carbono Cl en la parte superior denominado
también o, el carbono C2 en la posicidén intermedia denominado f
y el carbono C3 en la parte inferior llamado o  [7]. Segun esta
numeracién, si se sitia el OH del alcohol secundario a la
izguierda, se considera como carbono 1 al que queda arriba
utilizando la proyeccidén de Fischer. Asi, el nombre sn-1
palmitoil sn-2 oleil sn-3 estearoil glicerol representa un
triacilglicerol con &cido palmitico en posicién sn-1, &acido
oleico en posicidn sn-2 y &cido estedrico en posicidén sn-3. En
la Figura I.1 se presenta un triglicérido, esta molécula
corresponde a la triestearina o triestearato de glicerol, que se
compone de tres moléculas de acido graso estedrico unidos al

glicerol [5].



Hidrogenacién de aceites vegetales mediante tecnologias alternativas

v b e R e
I
T e T e T e e
__IEHHHEEI O HHHH H H H H H H H H
G
L
I H HHHH H HHHHHH H
C acido araso I [ R Y U e O [ I [ R N R RN R B
: ? R A e L e i T e
|
3 CHHHHHHH HHHHHH H
L
o MR e el R
Elcimee o T e e e R
|
& HHHHHHH HHHHHH H

Figura I.1l. Molécula de un triglicérido (triestearina).

Por su parte, los acidos grasos son Aacidos monocarboxilicos
alifédticos con longitudes de cadena de 4 a 24 &tomos de carbono.
Se han usado a través de los afios nombres comunes para ciertos
adcidos grasos, muchos de estos nombres se asignaron en base a su
origen botdnico o zooldgico [7]. Actualmente se han identificado
mads de 1000 &cidos grasos naturales, el nUmero es tan grande
debido a las variaciones en grado de insaturacidén, longitud de
cadena y presencia o ausencia de otros grupos funcionales. Sin
embargo, de acuerdo a los cientificos y tecnbélogos se considera
que solo entre 25 y 50 A&acidos grasos son los méas importantes
[3]. La Tabla I.1 muestra un listado de los &cidos grasos dque
son mas comunes Yy se encuentran en mayor abundancia en los

aceites y grasas.
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Tabla I.1. Acidos grasos de mayor importancia en grasas vy

aceites.
Nombre comun Nombre sistematico Nombr§
abreviado

Acidos saturados

Laurico Dodecanoico 12:0

Miristico Tetradecanoico 14:0

Palmitito Hexadecanoico 16:0

Estedrico Octadecanoico 18:0

Acidos monoinsaturados

Oleico 9-octadecendico 18:1

Ertcico 13-dococenoico 22:1

Acidos poliinsaturados

(n-6)

Linoleico 9,12-octadecadienoico 18:2 w-6

. .. 6,9,12- . _

vy-Linolénico (GLA) octadecatrienoico 18:3 w-6

Araquidonico 5f8’11'14_ . 20:4 w-6
elcosatetranoico

Acidos poliinsaturados

(n-3)

Linolénico 9,12,15- . . 18:3 w-3
octadecatrienoico

EPA > 8,11, 14,17 20:5 w-3
eicosapentaenoico

DHA 4,7,10,13,16,19- 29:6 ©-3

docosahexaenoico

El nombre abreviado toma como referencia el extremo metilo de
la molécula e indica la longitud de la cadena, el numero de
dobles enlaces y la posicidén del primer doble enlace contando
desde el carbono w (el carbono mas alejado del carboxilo, al que
se asigna la UGltima letra del alfabeto griego vya que,
tradicionalmente, al carbono contiguo al grupo carboxilo se le
ha denominado alfa).

Algunas caracteristicas de los acidos grasos que influyen en
las propiedades fisicas y quimicas de grasas y aceites son:

nuimero de dobles enlaces & 1insaturaciones en la cadena de
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carbonos, la longitud y la posicidén de la insaturacidédn dentro de
la cadena (isomeria posicional), y la disposicidén cis o trans
del doble enlace (isomeria geométrica).

Los &cidos grasos saturados se caracterizan porque cada &atomo
de carbono estd unido a otros dos &tomos de carbono y a dos
dtomos de hidrdégeno. Los &acidos grasos insaturados tienen uno o
més &atomos de carbono enlazados a un segundo atomo de carbono
mediante un doble enlace, que ocasiona que la molécula no sea
lineal.

Si la cadena de carbonos es larga y saturada, el punto de
fusidén del compuesto se incrementard, y de manera inversa entre
més insaturada o corta el punto de fusidén disminuira [8].

En los acidos grasos insaturados existen isdmeros posicionales
e isémeros geométricos. Los posicionales son aquellos en los que
los dobles enlaces se encuentran en diferentes ubicaciones
dentro de la cadena lineal del &acido graso.

Los isémeros geométricos son aquellos en donde los radicales vy
los dos &tomos de hidrdégeno que convergen en un doble enlace se
encuentran en posiciones diferentes. La Figura I.2 ilustra las
configuraciones cis y trans que se pueden presentar en los

dcidos grasos.

Il
y—

rI—o0n

Trans Cis

Figura I.2. Configuracién trans y cis en isbmeros geométricos.

10



Hidrogenacién de aceites vegetales mediante tecnologias alternativas
. _

En los aceites y grasas naturales se encuentran normalmente
isémeros c¢is, con algunas excepciones en que sSe presentan
cantidades muy pequefias de isbémeros trans, por ejemplo en el
cebo de res y en la manteca, esto es debido al proceso digestivo
en el animal, que incluye la bio-hidrogenacidén por parte de las
bacterias [9]. Las formas trans tienen propiedades fisicas
intermedias entre los &cidos grasos cis y los &acidos saturados.
Su conversidén a energia se da en la misma proporcidn que en los

dcidos grasos saturados [10].

I.3.3. Aspectos nutricionales

Los lipidos juegan un papel muy importante en la alimentacién
humana. Por sus <caracteristicas desempefian una serie de
funciones que pueden esquematizarse del siguiente modo:

Su funcidén més tradicionalmente conocida y cuantitativamente
mas importante es su uso como fuente de energia, ello determina
que el valor energético de una dieta dependa, fundamentalmente,
del contenido lipidico.

Ademds aporta a la dieta &cidos grasos esenciales que el
organismo no puede fabricar, ya que nuestro sistema de
desaturacidén es incapaz de introducir enlaces dobles en ciertas
posiciones de la molécula de los &cidos grasos. Estos 4acidos
grasos son necesarios para el funcionamiento normal de 1los
sistemas corporales.

En determinadas circunstancias, ademéds, pueden presentarse
necesidades especiales o més elevadas de acidos grasos

poliinsaturados, como por ejemplo el &acido linoleico y el alfa-

11
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linolénico [11], especialmente abundante en los fosfolipidos del
sistema nervioso, o el araquiddénico, que es esencial para el
mantenimiento de las funciones estructurales y de membrana [12]
y precursor de sustancias tales como prostaglandinas,
leucotrienos y tromboxanos [13].

Se estima que las personas adultas requieren que al menos un
1-2 % del aporte energético diario esté constituido por &cidos
grasos esenciales, aunque en situaciones fisioldégicas
especiales, estas necesidades puedan ser mucho mas elevadas, del
orden del 12-14 % de la energia de la dieta a fin de mantener un
estado o6ptimo de salud [11].

Los lipidos son también vehiculo de las vitaminas
liposolubles, en los alimentos que las contienen. Ademas,
favorecen su absorcidén durante el proceso digestivo.

Otra funcidédn 1importante es el papel que Juegan en la
regulacidén de las concentraciones de los lipidos sanguineos y de
sus moléculas de transporte, es decir de las lipoproteinas.

Y por ultimo, y no menos importante, los lipidos tienen un
papel fundamental en la palatabilidad de la dieta, ya gque una
dieta sin contenido de lipidos es muy poco apetitosa y seria
dificilmente aceptada por las personas a quienes se destina. Los
alimentos preferidos normalmente son ricos en este tipo de
compuestos [147]. Los lipidos les dan una serie de
caracteristicas entre las que se incluye una textura altamente
palatable [15,16]. La naturaleza y los mecanismos que alteran la
aceptabilidad de los alimentos aun no son bien conocidos, pero
lo que estéd claro es que el placer de consumir una dieta rica en

lipidos es mayor [17].

12
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En las sociedades en las que el sentido del gusto es el primer
motivo para la eleccidén de los alimentos, la preferencia por los
lipidos Jjuega un papel importante en la ingesta energética. El
problema de las dietas con proporciones reducidas en lipidos es
que normalmente resultan poco palatables y mondtonas, e incluso
los individuos con enfermedades cardiovasculares encuentran
dificil mantener este tipo de alimentacidén durante periodos

largos de tiempo [18].

I.4.Legislacién actual y perspectivas a futuro

Desde hace tiempo se conocen los efectos nocivos gque tienen
sobre la salud el consumo de alimentos con alto contenido de
dcidos grasos trans (AGT), principalmente la relacidén directa
que se presenta entre una dieta rica en AGT y el aumento del
riesgo de padecer enfermedades cardiovasculares [19]. Esto se
debe al impacto negativo que ocasionan sobre el metabolismo de
los lipidos corporales: aumentan los niveles de lipoproteinas de
baja densidad (LDL o colesterol ™“malo”), vy disminuyen 1los
niveles de lipoproteinas de alta densidad (HDL o colesterol
“bueno”). Estudios recientes muestran ademds que existe una
correlacidén positiva entre el consumo de AGT y el desarrollo de
la diabetes mellitus [20].

Las grasas trans se forman durante el proceso de elaboracién
de los aceites vegetales hidrogenados. Resultan de gran utilidad
para la industria de los alimentos porque brindan ciertas

ventajas, tales como una mayor estabilidad durante las frituras,

13
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mas solidez, y prolongado tiempo de conservacién, lo que llevd a
emplearlas profusamente.

Por esa razbdn suelen estar presentes en productos de
panificacidén, amasados de pasteleria y de copetin, galletitas,
alfajores y productos de cobertura, entre otros.

Los Ministerios de Salud, y de Agricultura, Ganaderia y Pesca
de la Nacidén lanzaron la campafia “Argentina 2014 Libre de Grasas
Trans”, destinada a disminuir el consumo de estas grasas en la
poblacién. Gran parte de los trabajos preparatorios se llevaron
a cabo en forma conjunta con el Ministerio de Desarrollo Social,
y con las Camaras de la industria de alimentos vy bebidas,

universidades y organizaciones no gubernamentales (ONGs) .

I.5. Tecnologias alternativas propuestas

A lo largo de los afios la creciente demanda de productos
alimenticios mas saludables, procesos amigables con el
medioambiente y la optimizacidén de recursos ha desencadenado una
gran cantidad de investigaciones, propuestas y cambios en el
paradigma del proceso y la tecnologia asociada a la reaccidn de
hidrogenacién de aceites vegetales. A continuacidén se detallan

los aspectos mas relevantes vinculados a dichos avances.

I.5.1. Formulacién y preparacién de los catalizadores

La mayoria de los estudios se han enfocado en la bUsqueda de
catalizadores més selectivos, con la motivacidén de reducir el

contenido de compuestos trans.

14
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Muchos de estos desarrollos estdn basados en el mismo metal
niquel, modificando el soporte o combindndolo con otro metal
[21,22,23,24,25,26,27,28,29]. Sin embargo las cantidades de
isbébmeros trans obtenidas mediante estos catalizadores siguen
siendo elevadas.

Paralelamente, el cobre se ha estudiado como catalizador al
igual que diversos complejos metdlicos homogéneos, pero se han
informado cantidades de hasta un 60 % de compuestos trans, por
lo cual su utilizacién se encuentra fuera del alcance de una
aplicacidén alimenticia [3].

También se ha investigado el wuso de diferentes metales,
principalmente metales nobles, con el fin de mejorar la
actividad y selectividad del catalizador [30,31,32,33,34,35]. Si
bien los metales preciosos son mas costosos que el niquel, su
alta actividad hace que puedan ser utilizados en concentraciones
menores 'y altamente dispersos sobre un soporte con una
estructura superficial definida, lo <cual también mejora su
filterabilidad [36]. También se ha estudiado la influencia que
tiene el soporte catalitico en un esfuerzo de lograr el més
estricto control de la reaccidédn [37,38,39]. Se ha encontrado,
exceptuando ciertos casos, dque las variaciones sobre las
propiedades de éstos no son notables en comparacién con las

diferencias encontradas entre los propios metales [40,41].
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I.5.2. Proceso en condiciones supercriticas

Tal como se menciondé anteriormente, el proceso convencional de
hidrogenacién de aceites vegetales es llevado a cabo en
reactores donde se mezclan intensamente el catalizador en polvo
con la mezcla gas-liquido. En este tipo de procesos la reaccidn
gas-liquido-sélido es controlada por la disponibilidad de H,
sobre la superficie del catalizador, la cual estd limitada por
la baja solubilidad y por la alta resistencia a la transferencia
de masa en la fase liquida [42]. De esta manera, la eficiencia
del catalizador se ve perjudicada. La escasez del hidrdégeno
favorece la transposicién de los dobles enlace % la
isomerizacién cis-trans [43].

Como se ha mencionado, la reaccién de hidrogenacidédn utilizando
catdlisis heterogénea se encuentra controlada por la difusién.
La wutilizacidén de fluidos supercriticos reduce esta etapa
controlante mediante la eliminacidén de la interfase gas-liquido.
Un fluido supercritico posee excelentes propiedades de
transporte que favorece la difusidén de reactivos y productos.
Ademéds, el poder solvente puede ser incrementado manipulado la
presidén [44].

El uso de un fluido supercritico adecuado puede provocar que
la mezcla reactiva se transforme a un estado homogéneo. Diversos
autores han reportado velocidades de reaccidén considerablemente
mayores que las reacciones tradicionales en sistemas
discontinuos en 1la hidrogenacién de &cidos grasos de ésteres
metilicos [45,46,47]. Por otra parte, se pueden lograr mejores

selectividades hacia los isdémeros cis ya que la concentracidn de
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hidrégeno puede ser manipulada libremente. Consecuentemente, las
reacciones de isomerizacidén favorecidas por la falta de
hidrégeno en la superficie del catalizador pueden ser
minimizadas, alcanzando bajos niveles de isdémeros trans.

Diversas investigaciones se han llevado a cabo en busca de
obtener un proceso que pueda competir con la tecnologia actual,
favorecidas por las ventajas anteriormente citadas [48,49].

Principalmente los autores se han focalizado en la economia y
pardmetros del proceso y en las cuestiones inherentes a la
seguridad, destacéandolos como aspectos relevantes.

En los procesos comerciales llevados a cabo hoy en dia, no se
utilizan solventes debido a que la mejora en la productividad no
es suficiente a fin de compensar los costos adicionales
asociados al mismo [50].

De acuerdo a lo reportado por Hamm y Hamilton [3], Unicamente
productos con un alto valor agregado podrian compensar la

inversidén y los costos operacionales de este tipo de tecnologia.

I.6.Avances en el proceso

Actualmente, el proceso convencional de hidrogenacidén de
aceites es llevado a cabo en sistemas discontinuos, tal como se
menciond anteriormente. A través de los afios diversas
investigaciones se han llevado a cabo en el campo del disefio de
reactores.

Los reactores de membrana ofrecen ventajas marcadas en cuanto
a la transferencia de masa, teniendo ademds la ventaja de no

requerir del filtrado del catalizador. El disefio basico consiste
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en la impregnacidén de un polimero poroso con un metal noble tal
como paladio o platino. Pruebas llevadas a cabo en escala piloto
determinaron que la formacién de isdbmeros trans se ve
incrementada [3,517. Resultados similares fueron obtenidos
recientemente por Schmidt et al. [52], los cuales trabajaron con
catalizadores de paladio vy platino, donde 1la formacidén de
compuestos trans resultd ser relativamente alta en comparacidn
con el ©proceso convencional. Los autores atribuyen dicho
comportamiento a los bajos flujos de hidrdégeno tolerados por la
membrana. Llinitch et al. [53] emplearon nanoparticulas de
paladio en membranas poliméricas, operando bajo régimen de flujo
forzado de la mezcla reactante. Los autores atribuyen la alta
selectividad del sistema a la intensificacién de la
transferencia de masa de los reactantes dentro de los poros de
la membrana.

En otro tipo de sistemas, el hidrdégeno es proporcionado a
través de una membrana asimétrica, la cual es cataliticamente
activa sb6lo de uno de los lados por donde circula el aceite. E1
hidrégeno se encuentra presurizado del otro lado para luego
tomar contacto con los sitios que se han impregnado con el metal
noble vy con el aceite. De este modo se minimizan las
limitaciones al transporte gas-liquido, logrando obtener altas
conversiones y paralelamente una baja producciédn de isdbmeros
trans [54].

Por su parte varios autores [55,56] han propuesto un proceso
de hidrogenacién electroquimica wutilizando un reactor de
diafragma, reportando bajos niveles de formacidédn de isdmeros

trans. Mondal y Lalvani [57] empleando sistemas electroquimicos
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reportan un 80 % menos de isdémeros trans formados para 1los
similares niveles de actividad habitualmente logrados en el
proceso convencional, destacando asi mismo la baja temperatura
utilizada (318 K).

Savchenko y Makaryan [58] investigaron un novedoso sistema de
reaccién donde al trabajar con grandes particulas de catalizador
basado en paladio, es posible realizar una decantacidn
prescindiendo del laborioso filtrado convencional.

Los reactores de lecho fijo o empacado, los cuales ya han sido
aplicados en otros diversos procesos tecnoldgicos, también han
sido considerados a fin de ser implementados en la hidrogenacién
de aceites comestibles. Dichos reactores pueden ser utilizados
en forma continua, vy dado gque el catalizador se encuentra
inmovilizado, no es requerida una posterior filtracidén concluida
la reaccidn. En estos reactores, la selectividad de la reaccidn
parece empeorar [59]. Otras limitaciones, tal como ocurre en la
mayoria de las aplicaciones de este tipo de reactores deben ser
tenidas en cuenta. Los reactores de lecho empacado resultan
menos flexibles en términos de cambios de stock y calidad del
producto. Ademéds requieren de un disefio mas complejo a fin de
controlar la temperatura, la presidén vy los gradientes de
concentracién que ocurren durante la hidrogenacidén [3].

Otro concepto similar al de los reactores de lecho empacado,
son en cierto modo, los reactores monoliticos o estructurados,
los cuales en muchos <casos resultan ser wuna alternativa
atractiva sobre los reactores multifédsicos convencionales. Por
su parte, un catalizador monolitico estd formado por una

estructura construida con un sustrato cerdmico o metdlico, que
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tiene forma de blogque con multiples canales relativamente
porosos. Generalmente, los canales son paralelos y con una

configuracién tipo panal de abejas tal como se detalla en la

Figura I.3.

Figura I.3. Vista frontal de diferentes estructuras monoliticas
[60].

El material puede ser luego cubierto con un catalizador. Las
ventajas méas significativas de los monolitos son la baja pérdida
de carga que éstos ofrecen, la ausencia de la necesidad de
separacidén del catalizador del medio de reaccién wuna vez
finalizada ésta y la gran superficie geométrica otorgada [59].

Recientemente los catalizadores monoliticos han recibido un
gran interés en aplicaciones cataliticas multifasicas
[61,62,63], especialmente en reacciones restringidas por la
transferencia de masa, como son las reacciones de hidrogenacién.

Enache et al. [64] de Jhonson Matthey incorporaron monolitos
en una reaccidén de hidrogenacidén de gas de pirdlisis, la cual se
lleva a cabo convencionalmente en reactores de lecho fijo.

Akzo-Novel utilizdé monolitos en un proceso con antraguinona
para la de sintesis de perdxido, la cual normalmente es llevada

a cabo en reactores convencionales [65].
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Air Products and Chemicals, Inc. ha utilizado monolitos en un
reactor “loop” en la hidrogenacidén de compuestos nitroaromaticos
[66].

En el caso de Akzo-Novel la ventaja relevante es la ausencia
de la etapa de filtracidén requerida normalmente, mientras que en
el caso posterior la baja pérdida de carga en este tipo de
sistemas genera una notable mejora.

La aplicabilidad de estos sistemas se reduce al anadlisis del
costo-beneficio que se genera con este cambio de tecnologia.
Machado vy cols. han realizado una revisién de este tipo de
aspectos [67].

Otro tipo de reactor monolitico gque ha sido propuesto para su
utilizacidén en reacciones de hidrogenacién, es el de pistdn
oscilante, destacando las excelentes condiciones de flujo vy
transferencia de masa presentes [68,69].

Si bien los catalizadores monoliticos han sido propuestos hace
ya muchos afios para su aplicacién en la hidrogenacidn de aceites
vegetales [70,71], el desarrollo vy manejo tecnoldgico ha
desencadenado wuna serie de investigaciones <con el fin de
proponer reactores innovadores capaces de sustituir el proceso
actual basé&ndose en los beneficios que poseen los catalizadores
estructurados. Boger et al. [72] estudiaron diversas
configuraciones de reactores monoliticos en la hidrogenacién de
aceites vegetales. Entre éstos se destaca el reactor con
agitador monolitico, el cual describiremos en este capitulo en
una seccidédn dedicada especialmente, debido a sus virtudes por
sobre las demds propuestas tecnoldgicas, siendo una de las

motivaciones del desarrollo de esta tesis.

21



Hidrogenacién de aceites vegetales mediante tecnologias alternativas

I.7. Perspectiva del futuro tecnolégico en la modificacién de

aceites vegetales

Tal como se menciond, la necesidad de desarrollar tecnologias
que conduzcan a la produccidén de alimentos més saludables, ha
desencadenado la serie de investigaciones y desarrollos
detallados en los péarrafos anteriores. Si bien se ha logrado
reducir la cantidad de compuestos trans, ninguna de estas
alcanza en su totalidad los requerimientos que la industria
actual demanda. Las exigentes normativas impuestas recientemente
han originado la necesidad de rever y tomar acciones sobre las
practicas convencionales relacionadas a la industria aceitera en
su totalidad. Es por ello que en los ultimos afios se han
desarrollado alternativas mediante las cuales es posible obtener
no sbélo aceites practicamente sin contenido de isdémeros trans
sino también aceites “funcionales” al desempefio nutricional del
mismo.

La interesterificacién es una de éstas practicas, la cual
puede definirse como la reaccién mediante la cual los
triglicéridos que forman las grasas o aceites se combinan con
dcidos grasos libres (aciddlisis), alcoholes (alcohdlisis) u
otros ésteres (transesterificacidn). Consiste fundamentalmente
en el intercambio entre los diferentes grupos mencionados y los
acidos grasos que componen los triglicéridos de la grasa o
aceite que se quiere modificar. Entre los tres tipos de
interesterificacidédn enunciados, el méas utilizado en la industria
de grasas vy aceites es el de transesterificacidén, vya que

generalmente la interesterificacidén se aplica a una mezcla de
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dos o més aceites cuyas caracteristicas fisicoquimicas son
marcadamente diferentes. Cabe destacar que el proceso de
interesterificacién sélo produce una recombinacidén entre los
dcidos grasos que componen a los triglicéridos, por lo cual la
composicidén porcentual de los Acidos grasos permanece idéntica a
la de la mezcla original, pero como consecuencia del
reordenamiento que se produce las propiedades fisicas se
modifican. En la Figura I.4 se esquematiza una reaccién tipica

de interesterificaciédn.

S o o S S O
L 0] —_— 0 0 L L
S 0 S S 0 o)
Figura I.4. Intercambio de acidos grasos entre dos triglicéridos
diferentes mediante interesterificacién. Ref.: S=Acido

Estedrico, L=Acido Linoleico, O=Acido Oleico.

Por lo tanto la interesterificacién permite obtener materias
grasas con propiedades fisicas regulares a partir de
formulaciones (mezclas) elaboradas con diversas materias primas,
las gue se combinan segun la funcionalidad requerida para el
producto final. Este proceso a diferencia de otros como la
hidrogenacidén no actua sobre la estructura de los &acidos grasos,
razédn por la cual no se produce isomerizacidén ni geométrica ni
posicional de los enlaces dobles y por lo tanto no se forman
adcidos grasos trans.

La interesterificacidén puede ocurrir espontidneamente a altas
temperaturas (al azar) aproximadamente a 523 K o por la accidn
de un catalizador. Segln el tipo de catalizador que se utilice
la interesterificacidén puede ser quimica o enzimatica. En la
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industria se aplica generalmente la interesterificacién
enzimatica también llamada bio-interesterificacidén, debido a que
el proceso de interesterificacién quimica presenta algunas
limitaciones e inconvenientes [73].

Otra de las préacticas comUnmente utilizadas es el
fraccionamiento. Este es un proceso fisico de separacién, que
permite aislar las diversas clases de triglicéridos sin cambiar
la distribucién ni posicién de los acidos grasos. Se emplea en
la industria de grasas y aceites para aumentar el rendimiento,
el wvalor comercial o para obtener productos especiales que
posean determinados puntos de fusidén y textura. Se puede aplicar
a los aceites crudos, desacidificados y blanqueados o a 1los
aceites que solamente se han blanqueado. Debido a que las grasas
y aceites no son sustancias homogéneas no tienen un punto de
fusidén definido sino que presentan un rango de fusidn.

Esta caracteristica se utiliza para llevar adelante el proceso
de fraccionamiento en el cual los aceites son separados
generalmente como una mezcla de cristalizacién parcial, en una
fase liquida (oleina) y otra sélida (estearina) [73].

La hidrogenacidén total, por su parte, es una técnica mediante
la cual se obtienen sélo acidos grasos saturados de alto punto
de fusidén. Estos pueden ser Utiles como ingredientes en mezclas
con otros aceites que no contengan &cidos grasos trans, los
cuales pueden ademéds recombinarse mediante interesterificacidn
[73].

La mezcla de aceites (blending) de Dbajo contenido en
compuestos trans es otra metodologia comUlnmente utilizada. Se

realiza generalmente como una etapa previa a la
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interesterificacidén, aunque también suele hacerse posteriormente
entre un aceite interesterificado % aceites vegetales
fraccionados, entre otros. Es un proceso de modificacidén que
permite obtener materias grasas cuya funcionalidad es especifica
para un fin determinado (margarinas para productos horneados,
para masas y batidos, para fritura y otros) y presenta ventajas
en cuanto a costos y disponibilidad.

Una de las materias primas més utilizadas en la mezcla con
otros aceites es el de palma y sus fracciones: estearina de
palma (fraccidén sdélida) obtenida del proceso de fraccionamiento
del aceite refinado, blanqueado y desodorizado y oleina de palma
(fraccidén liquida), obtenida a partir del primer fraccionamiento
después del proceso de cristalizacidédn a temperatura controlada.
La estearina de palma se caracteriza por su consistencia sdélida
a temperatura ambiente y por estar libre de a4cidos grasos trans,
mientras que la oleina es un producto liquido a temperaturas

cdlidas [73].

I.8. Reactor con agitador monolitico

Debido a las normativas nutricionales vigentes mencionadas en
los parrafos anteriores, una gran cantidad de los desarrollos
llevados a cabo hasta el momento no se adecuan a las
perspectivas que el mercado impone, ya sea debido a cuestiones
técnicas o econdémicas. Es por ello que la propuesta mas aceptada
por el sector alimenticio es la combinaciédn de una hidrogenacidn

total combinada con interesterificacién y/o blending.
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De este modo, el desarrollo de nuevas tecnologias se orienta
mayormente a la intensificacién del proceso de hidrogenacidn
desde un punto de vista econdmico y/o mediocambiental.

Otra de las motivaciones a fin de optimizar el proceso
convencional de hidrogenacién, es la DblUsqueda de nuevos
productos demandados por el mercado actual, en el marco de una
quimica verde. Tal es el caso de los biolubricantes, los cuales
han sido motivacién de diversas publicaciones y patentes [74].

Tal como se menciond anteriormente, en el sistema de
hidrogenacidén de aceites vegetales convencional se utilizan
catalizadores en forma de polvo que se mezclan con el ligquido
reactante dentro de un tanque agitado. Si bien la tecnologia
convencional ha sido utilizada por décadas en la industria, ésta
posee varias desventajas [61], siendo la méds pronunciada la
dificultad de separar el catalizador en polvo suspendido en la
mezcla reactante finalizada la reacciédn.

En el proceso convencional, gran parte del consumo global de
energia es requerido para remover las particulas del catalizador
en un primer paso de filtracién y las trazas remanentes de
niquel lixiviado desde el —catalizador mediante una serie
consecutiva de etapas de Dblanqueamiento. La etapa final
comprende la remocidén de la torta filtrante residual gque ha
quedado de las etapas anteriores.

La contribucién de estas etapas a la economia global del
proceso suele ser significativa, representando el 20 $ del total
de los costos operativos, llegando a alcanzar hasta un 50 % de
los costos totales si se excluyen el consumo de hidrbdgeno vy

catalizador [72].

26



Hidrogenacidén de aceites vegetales mediante tecnologias alternativas

Diversos disefios alternativos basados en catalizadores
monoliticos han sido propuestos en estos ultimos afios como
potencial solucidén a estos problemas [75,76,77,78].

Todos estos disefios tienen en comin no sbélo las ventajas
asociadas a la transferencia de masa que presentan los monolitos
sino también una significativa reduccidén en la complejidad del
proceso.

Dentro de estos disefios, el mas prometedor es el del reactor
con agitador monolitico debido a su féacil adaptacidén sin 1la
necesidad de incorporar grandes modificaciones al sistema de
reacciébn tradicional.

El reactor con agitador monolitico, o MSR de acuerdo a sus
siglas en inglés, es un reactor de tanque agitado en el cual las
paletas del agitador —convencional se han sustituido por
estructuras monoliticas, combinando asi las funciones
cataliticas y de agitacidén en una uUnica pieza, tal como se

observa en las Figuras I.5 y I.6.

Figura I.5. Agitador monolitico Figura I.6. Reactor con
montado sobre el eje de un agitador monolitico (MSR)
reactor tanque agitado. escala laboratorio.
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La idea original de realizar este tipo de adaptacidén surgid en
1964, cuando J.J. Carberry presentdé el primer disefio de un
reactor denominado “reactor de mezcla completa tipo cesta” con
el fin de realizar estudios cinéticos en ausencia de
limitaciones a la transferencia de masa externa [79]. El1 mismo
consistia Dbéasicamente en el reemplazo de las paletas del
agitador por una cesta donde se alojaban los pellets de
catalizador. Diversos autores [78,80], propusieron una novedosa
configuracién de reactor catalitico con blogques de monolito
cerdamico como agitador basédndose en un trabajo previo de Bennet
et al. [81], dando lugar al disefio del MSR.

Se ha evaluado anteriormente, dentro del grupo de trabajo
donde se realizdé la presente tesis doctoral, el desempefio de
diversos catalizadores monoliticos, con sustratos de cordierita,
FeCrAlloy vy aluminio anodizado wutilizados en la reaccidén de
hidrogenacién parcial de aceite de girasol bajo la configuracidn
de reactor con agitador monolitico [82,83,84,85]. De la variedad
de catalizadores ensayados, el mads prometedor ha sido el de
aluminio anodizado impregnado con paladio, denominado
Pd/A1,05/A1, el cual ha mostrado muy buena estabilidad mecénica vy
una alta actividad al mismo tiempo que develd un descenso
progresivo en la actividad a través de los sucesivos relsos.

En relacidén al catalizador con sustrato de FeCrAlloy, Séanchez
M. [85] determiné mediante un andlisis cualitativo por
espectrometria por fluorescencia de rayos X, el contenido
metdlico en el aceite hidrogenado con estos catalizadores.
Cromo, hierro y aluminio se detectaron en las muestras de

aceite. Los resultados se confirmaron en dos muestras y se
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comprobaron analizando un blanco de aceite fresco. Para asegurar
que los metales encontrados no procedian de los accesorios
internos o de las paredes del tanque, una muestra de aceite que
estuvo en el reactor a las mismas acondiciones de operacidén (sin
catalizador) también fue analizada. No fue posible determinar la
presencia del paladio, debido a que la sefial de este elemento
quedaba enmascarada por el Rh (elemento a partir del cual se
generan los rayos X en el equipo de fluorescencia). De esta
manera el autor determiné que los metales encontrados en el
producto final indican gque las condiciones de reaccidén causan
deterioro y pérdida del material catalitico y del sustrato, 1lo
gue hace impractico el uso de estos catalizadores en la reaccidn
estudiada.

En cuanto al catalizador con sustrato ceramico de cordierita,
Sanchez M. [85] determindé que la estructura se mantiene estable
por 4-5 reacciones. A partir de ese punto el deterioro de la
estructura ocasiona desprendimiento de partes del sustrato y del
soporte.

Para analizar los cambios en la resistencia mecédnica en el
monolito por efecto del uso, se realizaron pruebas de compresidn
a varias estructuras de cordierita. Los resultados obtenidos
reportaron que el material original tiene una resistencia que es
aproximadamente 54 veces superior al monolito gue estuvo en
contacto con el aceite. Estos resultados confirmarian el

deterioro que sufren los monolitos con el uso.
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I.9.0bjetivos de la tesis

En base a los avances ya realizados por nuestro grupo de
trabajo en cuanto a la implementacién de un reactor con agitador
monolitico en la reaccidén de hidrogenacidn de aceites vegetales
y la Dbusqueda de un catalizador acorde a las necesidades
técnicas que demanda la presente reaccidén, se ha propuesto como
objetivo general continuar con el desarrollo del catalizador con
sustrato de aluminio anodizado.

Tal como se menciond anteriormente, el catalizador en cuestidn
se presenta como una interesante alternativa a ser aplicada a
nivel industrial previo ensayo a escala piloto.

Dichas etapas de desarrollo plantean el desafio de determinar
la factibilidad de realizar 1los trabajos proyectados de una
manera escalonada, con lo cual los objetivos principales de esta
tesis consisten en evaluar la estabilidad del catalizador a
través de los sucesivos reusos en funcién de las variables de
preparacién y/o recuperacidén. Se plantea ademéds la necesidad de
modelar el reactor con agitador monolitico con el fin de
complementar los resultados experimentales con dicho modelo de
modo tal de realizar un estudio técnico-econdémico que determine

la viabilidad de la presente tecnologia alternativa.
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CAPITULO II

PREPARACION, CARACTERIZACION Y ENSAYO EN REACCION DE LOS

CATALIZADORES

RESUMEN

A lo largo del presente capitulo se detallan las condiciones
experimentales utilizadas a fin de obtener 1los catalizadores
estructurados por anodizado de aluminio, la incorporacidén de la
fase activa vy las técnicas aplicadas al estudio de las
caracteristicas principales de éstos. Se presenta también el
sistema de reaccidén utilizado Jjunto a la metodologia seguida a
fin de realizar un seguimiento del avance de reaccidn para cada

experiencia en funcidén del tiempo.
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II.1. Preparacién de los catalizadores

II.1.1. Obtencién del soporte mediante anodizado de aluminio

El proceso electroquimico de anodizado (detallado en el
Capitulo III) se realizdé wutilizando una fuente de corriente
marca Full Energy modelo HY3010, la cual permite trabajar tanto
a corriente como a voltaje variable en los rangos 0-10 A y 0-30
V respectivamente.

La cuba electrolitica consistid de un recipiente de
polipropileno con un volumen de 3000 cm’, con paredes de 0,5 cm
a fin de aislar la cuba evitando transmisiones de calor con el
medio logrando asi mantener condiciones isotérmicas.

A fin de controlar la temperatura se utilizdé un controlador
PID Novus 480D. Dicho controlador regula el encendido y apagado
de las resistencias eléctricas que sirven como calefaccionante
del sistema. También se dispone en el fondo de la cuba de un
serpentin refrigerante de tefldn, por el cual circula agua fria.

El sistema consta también de una termocupla envainada y un
sistema de agitacidén, el cual se trata de un burbujeador de aire
capaz de homogeneizar la temperatura del Dbafio. Finalmente se
tienen las barras de cobre que sirven como conductor eléctrico y
de sostén tanto de las muestras como de los contraelectrodos, 6
barras de aluminio colocadas 3 a cada lado de las muestras. La
Figura II.l1 muestra un esquema del sistema wutilizado en el

proceso de anodizado.
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Figura II.1. Esquema del sistema utilizado en el proceso
electroquimico de anodizado.

Previo al proceso de anodizado las placas fueron lavadas con
agua y detergente, enjuagadas con agua destilada y secadas en
estufa a 393 K durante 60 minutos. Luego éstas fueron limpiadas
con acetona a fin de remover el agua y las posibles impurezas
organicas remanentes.

Con el motivo de obtener las placas corrugadas se disefid vy
construybé un rizador al cual se le pueden intercambiar 1los
rodillos con el fin de wvariar el tamafio de los canales o
trabajar con metales de diferentes durezas. La Figura 1II.Z2

muestra una fotografia del equipo utilizado.
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Figura II.2. Equipo utilizado como rizador de laminas.

Luego de obtener las léaminas de aluminio anodizado, estas
fueron lavadas con agua destilada y secadas en estufa a 333 K
durante 60 minutos. Posteriormente se realizdé una calcinacién en
flujo de aire cromatografico a 773 K a lo largo de 120 minutos
con el fin de retirar los restos remanentes de acido vy
estabilizar la alumina generada.

Por superposicién de una léamina lisa con una corrugada se
armaron los monolitos utilizando el dispositivo mostrado en la

Figura II.3.

Figura II.3. Dispositivo utilizado en el armado de los monolitos
de aluminio anodizado.
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El monolito final es un cilindro de 1 cm de largo, un didmetro

de 1,4 cm y una densidad de celdas de 55 celdas cm™.

IT.1.2. Incorporacién de la fase activa

Una vez conformados los monolitos, estos fueron cargados con
Pd mediante la técnica de impregnacidén humeda.

El precursor wutilizado fue acetilacetonato de paladio
Pd (CsH,0,), (Fluka, Sigma-Aldrich, 99 %) en solucién de tolueno.
La interaccidén de este compuesto sobre alumina ha sido
ampliamente estudiada, proponiéndose un mecanismo de intercambio
de ligando [1]. En principio se forma un enlace covalente para
luego mantenerse adsorbido en la superficie de la capa de o6xido
de aluminio. Luego, cuando el precursor es calcinado, el ligando
que ha quedado remanente se combustiona para formar particulas
de 6xido de paladio. Este precursor tiene la particularidad de
formar particulas metédlicas con alto porcentaje de metal
expuesto (alta dispersidén metdlica).

Una vez 1mpregnados, los catalizadores fueron secados a
temperatura ambiente por 24 horas para luego ser calcinados a
773 K durante 2 horas en flujo de aire cromatografico (99,99 %
de pureza). Con el motivo de realizar una impregnacidén eficiente
dentro de 1los canales del monolito, se utilizdé un agitador
rotacional tal como se observa en la Figura II.4, el cual
permite que el pasaje de la solucidén precursora se realice en

forma homogénea y repetitiva.

41



Preparacién, caracterizacidén y ensayo en reaccién de los catalizadores

Figura II.4. Agitador rotacional utilizado en la impregnacidén de
los catalizadores.

El catalizador monolitico de aluminio anodizado impregnado con

paladio fue denominado Pd/Al1,05/Al.

II.2. Caracterizacién de los catalizadores

II.2.1. Determinacién de la cantidad de alumina generada

Con el fin de cuantificar la cantidad de alumina generada
mediante el proceso de anodizado se utilizdé un método
gravimétrico, el cual consiste en pesar las muestras antes vy
después de disolver la capa de altmina mediante una solucién
acida [2]. Esta mezcla estd constituida por 35 ml de &cido
fosférico, 20 g de &cido crémico y agua destilada hasta enrazar
1 litro. El proceso se lleva a cabo a una temperatura de entre
353-373 K sumergiendo las muestras durante aproximadamente 45
minutos. Luego del tratamiento, las muestras son lavadas en agua
destilada vy secadas en estufa para luego ser pesadas. Por
medicidén directa del tamafio de las muestras, se determina
entonces la cantidad de alumina generada por unidad de &rea de

sustrato.
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II.2.2. Test de adherencia

Este andlisis se lleva a cabo a fin determinar la estabilidad
del recubrimiento de alUtmina generada mediante anodizado. El1
test consiste en someter la muestra a los efectos de una
perturbacidén vibratoria [3]. Luego, por diferencia de pesada de
las muestras antes y luego del proceso, se determina la pérdida
de masa porcentual. La experiencia consiste en sumergir las
muestras en éter sulflrico dentro de un frasco de vidrio durante
30 minutos en un bafio ultrasdénico a potencia méxima. A tal fin
se utilizdé un equipo marca Cole-Palmer modelo 8892. Luego de la
experiencia y previo al pesaje, las muestras fueron lavadas con

agua destilada y secadas en estufa.

II.2.3. Determinacién de las propiedades texturales de 1los

catalizadores

Mediante esta técnica se realiza wuna adsorcidén fisica no
especifica de moléculas no polares tales como el N, logrando
determinar propiedades texturales de un sélido como el volumen
total de poros (m’ g'), la superficie especifica (m* g*'), la
forma y dimensidén de éstos junto a la distribucidén de tamafio
[47.

El proceso se basa en la teoria de Langmuir y la de Brunauer,
Emnett y Teller (BET). La teoria de Langmuir sostiene que la
adsorcién se produce en monocapas, aplicéndose a sdélidos
microporosos, en los cuales debido a su pequefio tamafio de poros

no es aplicable la adsorcién en multicapas. Por su parte, la
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teoria BET considera que la adsorcién puede ocurrir en
multicapas. La monocapa se dice es adsorbida sobre los sitios
que tienen energia de adsorcidédn equivalentes, mientras que las
multicapas son adsorbidas mediante un proceso de condensaciédn.
La superficie especifica puede calcularse a partir del wvalor
de la monocapa y el area que ocupan las moléculas de N, sobre el
s6lido (0,162 nm?’ molecula™). El método mas utilizado es el BET

el cual puede expresarse como:

(P/P) 1 €1
Vaas A=(P/Pe) — VmC | Vmce (P/Po) (I1.1)

Donde:

P/Py, es la presién relativa.
Vi es el volumen de adsorbato que corresponde a la monocapa.

C es la constante de BET, la cual estd relacionada con la
fuerza de la adsorciédn.

Vaas €s el volumen de gas adsorbido a P/P,.

Con los datos adquiridos de la isoterma vy graficando

(P/Py)

Vogs A=(P/P0) vs P/P, puede calcularse el valor de C y V,. El &rea

superficial queda asi determinado por:

Vim NaGm

Sper = (I1.2)
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Donde:

Uy, es el volumen molar.
N,y es el numero de avogadro.

Ay es el drea de la molécula de adsorbato.

El volumen de poros se calcula a valores altos de P/P, a fin

de asegurar el llenado completo de los poros con N, condensado.

Se considera que para valores de P/P, comprendidos entre 0,95 y
0,98 la cantidad de N, adsorbido es equivalente al volumen total

de poros, el cual queda expresado como:

Vi, = Vao(p1/pg) (I1.3)

Donde:

p; es la densidad del adsorbato liquido.
pg es la densidad del adsorbato gas.

Veo €s el volumen de adsorbato correspondiente a una monocapa

% es el volumen de poros

Sustituyendo los valores de densidad del Ns:

V, = Vg 0,00156 (II.4)

En cuanto al tamafio de poros y su distribucidn, su

conocimiento es de suma importancia ya que puede calcularse la
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difusién de los reactivos y productos en un catalizador poroso.
Su calculo estd basado en la isoterma de adsorcidn considerando

condensacién capilar, representado a través de la ecuacidédn de

Kelvin:

__ —2vpy ocos(p)

K = RTInp/Py) (II.5)

Donde:

¥k es el radio de Kelvin (del capilar).

U, es el volumen molar del adsorbato liquido.

0 es la tensidén superficial.

@ es el a&ngulo de mojadura.

T es la temperatura absoluta.

P es la presién de vapor del liquido en el capilar.

Py es la presidén de vapor del liquido con superficie plana.

R es la constante de los gases ideales.

El proceso de condensacidén dentro de los poros sigue un
mecanismo andlogo a la condensacidédn de vapor en un liquido, pero
teniendo en cuenta que la interfase gas-liquido se encuentra
curvada. Cuando el radio de curvatura de la superficie es menor,
la presidén de vapor de liquido curvado serd también menor. En
consecuencia de este hecho, ocurren dos fendémenos asociados al

proceso de condensacidén capilar:
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e La condensacién en los poros pequefios ocurrird a
presiones bajas menores a la de saturacidén P, quedando
representada por la ecuacidén de Kelvin. Al aumentar la
presién el gas se condensard dentro de los poros mas
grandes.

e En funcidén de la forma de los poros, el mecanismo dque
sigue la adsorcién podria ser diferente al de 1la

desorcién, dando lugar a ciclos de histéresis.

Los ensayos fueron realizados estaticamente en un equipo
Quantachrome Instruments NOVA 1200e, utilizando N, a su
correspondiente temperatura normal de ebullicién (77 K) vy
operando entre 76 y 756,2 mmHg. Previo al andlisis las muestras
fueron degasificadas durante 24 horas a una temperatura de 393
K.

Los datos fueron adquiridos mediante el software NOVA Win2
Versidén 2.1.

Se analizé la distribucién del tamafio de poros a partir de
isotermas de sorcidén mediante el método BJH [4], debido a que
los catalizadores poseen mesoporos.

Con 1la finalidad de poder realizar 1los ensayos sobre 1los
monolitos, se utilizd una celda construida especificamente para

tal fin (Figura II.5).
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Figura II.5. Celda utilizada en la determinacidén de las
propiedades texturales de los catalizadores monoliticos.

IT.2.4. Espectroscopia de absorcién atdémica

Este es un método instrumental dentro de la quimica analitica
que se utiliza con el fin de determinar distintos elementos en
una muestra liquida. La técnica hace uso de la espectroscopia de
absorcidén a fin de evaluar la concentraciédn de un analito dentro
de una muestra dada, basandose en gran medida en la ley de Beer-
Lambert [5]. Los electrones de los atomos en el atomizador son
promovidos a orbitales mayores por un instante de tiempo
mediante la absorcidén de una cierta cantidad de energia (luz con
una determinada longitud de onda). Esta cantidad de energia se
refiere especificamente a una transicién de electrones en un
elemento en particular, y en general, cada longitud de onda
corresponde a un elemento. Dado que la cantidad de energia que
se suministra a la llama es conocida, y la cantidad restante se
puede medir en el detector, es posible calcular cuadntas de estas
transiciones pueden ocurrir y asi obtener una sefial que es
proporcional a la concentracidén del elemento que se mide. De

acuerdo a la ley de Lambert-Beer queda expresado:
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Absorbancia = log (i—o) =KCL (II.6)
t

Donde:

Ip es la intensidad incidente emitida por la fuente de luz.

I; es la intensidad transmitida (cantidad que no se ha

absorbido) .
K es una constante de proporcionalidad.
C es la concentracién.

L es la longitud de camino recorrido.

Previo al estudio de las muestras se requiere un calibrado del
elemento que se va a analizar. Para ello se utilizan soluciones
patrén a fin de obtener wuna relacidén entre absorbancia vy
concentracién.

El contenido total de paladio en el —catalizador fue
determinado por espectroscopia de absorcidén atdémica en un
espectrémetro GBC AVANTA ) equipado con léamparas de catodo hueco
apropiadas. La cantidad de metal fue determinada utilizando un
mechero de aire-acetileno Dbajo las siguientes condiciones
operativas: A=244.8 nm, rendija=0.2 nm, tipo de llama=oxidante
(azul) . Las soluciones sobrenadantes del procedimiento de
impregnacién fueron evaporadas suavemente hasta sequedad. Luego
se tratd el extracto obtenido con una mezcla de 4cido
clorhidrico y acido nitrico concentrados con calentamiento suave
en un recipiente cubierto. Posteriormente se trabajdé con el
recipiente semi-cubierto vy se evapordé hasta sequedad. Por

tltimo se solubilizdé el contenido de paladio y se retomd con
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dcido clorhidrico concentrado, se filtrd y se llevdé a volumen
final definido.

En el caso de las muestras soélidas, éstas se pusieron en
contacto con una mezcla de &cido clorhidrico y é&cido nitrico
concentrados, disolviendo la muestra totalmente mediante un
calentamiento suave. Se mantuvo el calentamiento hasta
evaporacién y se retomdé con &cido clorhidrico. Debido a la gran

concentracidén de aluminio se realizd un tratamiento con solucidn

de EDTA, de concentracidn conveniente, para atenuar
las interferencias presentes. Por ultimo se 1llevd a volumen
definido.

II.2.5. Microscopia electrénica de barrido (SEM)

La técnica de microscopia electrbénica de Dbarrido puede
proporcionar informacidén acerca del tamafio de los poros y su
forma, densidad, espesor, rugosidad y morfologia superficial.

Se basa en la naturaleza ondulatoria de los electrones, 1los
cuales se transportan a una gran velocidad [6]. La luz visible
posee longitudes de onda comprendidas entre 4000-7000 A y
electrones acelerados a 10000 keV mientras que la técnica opera
a una longitud de onda de 0,12 ﬁ. A menores longitudes de onda,
se logra una mayor resolucién.

Un haz de electrones es generado en vacio para luego ser
condensados mediante unas lentes electromagnéticas. Luego al
pasar por unas bobinas electromagnéticas, el haz es focalizado
sobre la superficie de la muestra mediante unas lentes objetivo,

la cual desprende electrones secundarios los cuales pueden ser
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detectados por medio de un material que produce destellos de luz
provenientes de los electrones. Dichos destellos son luego
detectados y ampliados por un tubo fotomultiplicador.

Las imé&genes SEM fueron adquiridas mediante un equipo JEOL 35
CF operando a 15 keV. Previo a la adquisicién de las imégenes,
las muestras fueron recubiertas con una fina capa de oro vy

soportadas en portamuestras metdlico mediante cinta adhesiva.

II.2.6. Microscopia electrdénica de transmisién (TEM)

El TEM es un instrumento que aprovecha los fendmenos fisico-
atémicos que se producen cuando un haz de electrones debidamente
acelerados colisiona con una muestra delgada. En funcién de su
espesor y del tipo de atomos que la integran, los electrones
pueden atravesar la muestra o desviarse. Todos estos electrones
son luego conducidos y modulados hacia un detector que amplifica
la seflal miles de veces. La informacidén obtenida es una imagen
con distintas escalas de grises que se corresponden con el grado
de dispersidén de los electrones incidentes. La informacién
obtenida mediante el TEM ofrece informacidén de la muestra tanto
si ésta es cristalina o amorfa. Por su parte, si la muestra es
cristalina, puede ocurrir que los planos cumplan con la ley de
Bragg vy difracten de forma coherente 1la longitud de onda
incidente. Esto da lugar a un diagrama de difraccidén, el cual es
una 1imagen de distintos puntos ordenados respecto a un punto
central (electrones transmitidos no desviados) que aportan
informacidén sobre la orientacidén y estructura de los cristales

presentes [7,8].
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Esta técnica se utiliza ampliamente en el estudio de
catalizadores soportados. Mediante la misma se genera una imagen
bidimensional donde es posible observar el contraste entre las
particulas de metal y el correspondiente soporte. De esta manera
se posibilita, mediante observacidén directa, la determinacidn
del tamafio medio de las particulas como también su morfologia.
Es importante contabilizar un gran numero de particulas a fin de
obtener valores estadisticamente representativos.

El didmetro promedio de las particulas metdlicas puede ser
calculado a partir de 1la siguiente ecuacidén, la cual se

relaciona directamente con la quimisorcidén de H, [9]:

_ Zi(nia})
dp = S (I1.7)

Las imagenes fueron capturadas empleando un equipo JEOL 100 CX
operando a 100 keV con una magnificacién de 1-1,4.10° X y una

resolucién de 3 A.

II.2.7. Difraccién de rayos X (DRX)

La difraccién de rayos X es un fendmeno fisico que se produce
al incidir un haz de rayos X de una dada longitud de onda con
una muestra cristalina. La técnica permite la identificacidén de
fases cristalinas (todos los sélidos cristalinos poseen un
difractograma caracteristico) tanto cualitativamente como
cuantitativamente. La técnica estd basada en la dispersidn
coherente del haz de rayos X por parte de la materia (se
mantiene la longitud de onda de 1la radiacidén) vy en la
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interferencia constructiva de las ondas que estan en fase y que
se dispersan en determinadas direcciones del espacio. El
fenémeno de la dispersién puede describirse de acuerdo a la ley
de Bragg, que predice la direccidén en que se da la interferencia
constructiva entre haces de rayos X dispersados coherentemente
por un cristal [10].

Los anadlisis de difraccidén de rayos X se llevaron a cabo
utilizando un difractdémetro Philips 1710 con é&nodo de cobre vy
monocromador curvo de grafito, operado a 45 kv y 30 mAmp. La
Tabla II.1 presenta las condiciones de operacidédn utilizadas

durante las correspondientes experiencias.

Tabla II.1. Condiciones de operacidén utilizadas durante los
anadlisis de DRX.

Longitud de onda alfa 1 [A] 1,54060
Longitud de onda alfa 2 [A] 1,54439
Relacién de intensidad (alfa 0.5
2/alfa 1) !

Abertura de divergencia [°] 1
Uso de monocromador Si
Angulo de inicio [°26] 10
Angulo final [°26] 80
Paso [°26] 0,035

I1.2.8. Fluorescencia de rayos X (FRX)

Esta técnica se Dbasa en el estudio de las emisiones de
fluorescencia generadas por la excitacién de una muestra
mediante una fuente de rayos X. La radiacidén incide sobre 1la
muestra excitando los &tomos presentes en la misma, los cuales

emiten una radiacidén caracteristica denominada fluorescencia de
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rayos X. Esta radiacién, convenientemente colimada, incide sobre
un cristal analizador (con espaciado interatédmico d) que la

difracta en un angulo (6) dependiente de su longitud de onda (A)

de acuerdo a la ley de Bragg:

ni
sen 6 =2 (II.8)

Donde n es un numero entero. Luego, un detector gque puede
moverse sobre un determinado rango de dicho angulo mide el valor
de la intensidad de radiacidén en un angulo determinado y por
tanto para una longitud de onda especifica, que es funcidn
lineal de la concentracidén del elemento en la muestra que
produce tal radiacién de fluorescencia [11]. La técnica es
aplicable para la deteccién de cualquier elemento quimico con
numero atdémico mayor a 4 (berilio), aunque en la mayoria de los
espectrémetros comerciales la zona de aplicacidén estd limitada
hasta el numero atdémico 9 (fluor).

Las mediciones de FRX se llevaron a cabo en un espectrémetro
MagicX con &nodo de rhodio, cristales de Fli 200, PX1, PX4, PE y

detector de flujo en atmésfera de helio.
II1.2.9. Espectroscopia infrarroja (IR)

La espectroscopia infrarroja se fundamenta en la absorcidén de
la radiacidén infrarroja por las moléculas en estado vibratorio.
Una dada molécula absorberd la energia de un haz de luz
infrarroja cuando dicha energia incidente sea igual a 1la
necesaria a fin de que se dé una transicidédn vibracional de dicha
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molécula. Es decir, que la molécula comience a vibrar de una
determinada manera en funcién de la energia administrada
mediante la luz infrarroja.

Badsicamente existen dos modos de vibracidédn de las moléculas,
tensidén y flexidén. Las vibraciones de tensidén corresponden a los
cambios en la distancia interatdémica a lo largo del eje del
enlace entre dos Aatomos. Las vibraciones de flexidén por su
parte, refieren a los cambios en el a&angulo que forman dos
enlaces.

En principio todas las moléculas presentan un espectro
infrarrojo caracteristico (huella dactilar), vya que todas las
moléculas (exceptuando las especies diatdédmicas homonucleres
tales como el O, y Br,) tienen algunas vibraciones que al
activarse provocan la adsorcidén de una determinada longitud de
onda en la zona del espectro electromagnético correspondiente al
infrarrojo.

De este modo, analizando <cuales son las correspondientes
longitudes de onda que absorbe una determinada sustancia en la
zona del infrarrojo, se puede obtener informacidén acerca de las
moléculas que componen dicha sustancia [12].

A fin de determinar la naturaleza de los diferentes grupos
funcionales presentes en la superficie de los catalizadores se
realizaron medidas de espectroscopia infrarroja mediante
transformada de Fourier y reflectancia difusa (DRIFTS, por sus
siglas en inglés) utilizando un espectrémetro Nicolet 6700 FT-IR
en el regiétn de los 4000-400 cm'. Los espectros fueron

1

registrados con una resolucién de 4 cm~ y 64 escaneos mediante

un detector de alta sensibilidad de mercurio-cadmio-telurio
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(MCT-A). Con el fin de recolectar la muestra, se utilizaron
discos de silicio-carburo (Si-Carb) desbastando la capa
superficial del monolito. Previamente se realizd un background

con un disco de silicio-carburo sin uso.

ITI.2.10. Espectroscopia de emisién por plasma de acoplamiento

inductivo (ICP)

Mediante la espectroscopia de masas con plasma de acoplamiento
inductivo es posible determinar en forma cuantitativa la mayoria
de los elementos de la tabla periddica a niveles de traza vy
ultratraza.

La muestra en forma liquida es transportada por medio de una
bomba peristédltica hasta un sistema nebulizador, donde se
transforma en aerosol bajo la accidén de un flujo de gas argdn.
Luego este aerosol es conducido hasta la zona de ionizacidn, que
consiste en un plasma generado al someter un flujo de gas argdn
a la acciétn de un campo magnético oscilante inducido por una
corriente de alta frecuencia. En el interior del plasma se
alcanzan temperaturas de hasta 8000 K, con lo cual, bajo estas
condiciones los atomos presentes en la muestra son ionizados.

Luego estos iones pasan por un filtro cuadrupolar a través de
una interfase de vacio creciente, donde son separados de acuerdo
a su relacién carga/masa. Cada una de las masas sintonizadas
llegan al detector donde se evalta su proporcidén en la muestra.
Bédsicamente el sistema se basa en la observacidén de 1los
espectros de emisidén. Los &tomos excitados o ionizados emiten

radiaciones (caracteristicas de cada elemento) que, una vez
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focalizadas sobre un monocromador se transforman eléctricamente

en datos de los que se obtendradn resultados cualitativos vy

cuantitativos [13].

II.2.11. Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS)

Este procedimiento analitico también se lo conoce popularmente
como ESCA o espectroscopia electrdénica para andlisis quimico. El
campo de aplicacién de esta técnica se limita solo a las capas
mas externas del sdélido, 1lo cual desde un punto de vista
cuantitativo corresponde a espesor de 1 a 10 monocapas (es decir
los 10 primeros nm o 100 A).

El andlisis proporciona informacidén acerca de la composicién
elemental, el estado quimico de cada elemento, la posicidn de
los &tomos respecto a la estructura cristalina del material, la
homogeneidad superficial y el estado de los adsorbatos.

El principio de 1la técnica se Dbasa en la emisidén de
fotoelectrones por efecto fotoeléctrico, que provoca la
incidencia de un fotdén de energia hv sobre los 4&tomos situados

mas superficialmente en la muestra.

EB=hv_ EK_W (II.g)

Donde hv corresponde a la energia de los fotones, Ex es la
energia cinética del fotoelectrdédn producido, W es la funcidén de
trabajo del espectrémetro y Ep es la energia de enlace
(pardmetro que identifica al electrdn de forma especifica, en

términos del elemento y nivel atémico). Una vez emitido el
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fotoelectrén, el atomo se relaja emitiendo un fotdén o un
electrén (electrdn Auger) .

La técnica XPS permite el andlisis cualitativo y cuantitativo
de todos los elementos exceptuando el hidrdégeno. A partir de la
intensidad aportada por cada pico gque arroja el anédlisis se
puede conocer el porcentaje atémico de los elementos presentes
en la superficie del material. Asimismo, a partir de la relacidn
atémica entre diferentes elementos se puede inferir acerca de
los posibles compuestos formados por estos elementos.

Ademas, la energia de enlace de los picos asociados a la
emisién de fotoelectrones estd muy bien definida permitiendo
identificar el estado de oxidacién de cationes y aniones. De
este modo, &tomos no equivalentes del mismo elemento (diferencia
en el estado de oxidacidén, en las moléculas que lo rodean o en
la posicidén en la red) provocan un cambio apreciable
(tipicamente entre 1-3 eV) en la energia de enlace llamado
“chemical shift” [14].

Los analisis de espectroscopia de fotoelectrones emitidos por
rayos X (XPS) se realizaron en un equipo Multitécnica Specs
equipado con una fuente de rayos X dual Mg/Al y un analizador
hemiesférico PHOIBOS 150 en el modo trasmisidén analizador fijo
(FAT) . Los espectros se obtuvieron con una energia de paso de 30
eV y un anodo de Mg operado a 200 W. La presién durante la
medida fue menor a 2.10° mbar. Las muestras fueron soportadas
sobre cinta de doble faz de Cu y evacuadas durante 12 horas

previo a las lecturas.
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I1.2.12. Reduccién a temperatura programada (RTP)

La RTP es wuna técnica de gran sensibilidad que permite
monitorear la composicidén del gas que fluye a través de la
muestra (catalizador en estudio) al incrementar la temperatura
en forma lineal con el tiempo [15].

A fin de determinar la composicién del gas, luego de que este
haya estado en contacto con la muestra, habitualmente se utiliza
una celda de conductividad térmica (TCD, por sus siglas en
inglés). El resultado del ensayo consiste en un perfil grafico
que representa el cambio en el consumo de hidrégeno como funcidn
de la temperatura a la cual se encuentra la muestra en cada
momento. La técnica se wutiliza tanto como una herramienta
cualitativa como cuantitativa, debido a que la posicidén de los
picos obtenidos se relaciona con la naturaleza quimica de 1la
muestra y de su entorno reducible, mientras que el &rea debajo
de cada pico se corresponde con la cantidad del gas reductor
consumido y por lo tanto a la cantidad de metal asociado a ese
consumo.

La reaccidén que tiene lugar durante la reduccién del metal se

detalla a continuaciédn:

MeO, (s) + x Hy (g) » Me® (s) + x H,0 (g) (II.10)

Los ensayos de RTP se realizaron en un equipo andlogo al
descripto por Robertson et al. [16] al cual se le realizaron
modificaciones [17]. Con la finalidad de alojar los monolitos se

construyd® una celda especialmente disefiada para este fin (Figura
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IT.6). La Figura II.7 muestra el esquema representativo del

equipo utilizado.

nﬁw==='ﬁuiﬁdaﬁhlﬂilhﬂ
Figura ITI.6. Detalle del horno y los tubos de referencia y
portamuestra utilizados.
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Figura II.7. Esquema representativo del equipo RTP utilizado.
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Dénde:

P: Controlador de temperatura.

R: Adquisidor de datos.

CF: Controlador de flujo méasico.

TCD: Detector de conductividad térmica.
V. valvula de tres vias.

O: valvula de cuatro vias.

>{. valvula on/off.

g
4. Reguladora.

El dispositivo consta de un horno de bronce de 7 cm de
didmetro y 16 cm de alto con orificios pasantes para alojar el
tubo de referencia y el utilizado a fin de alojar la muestra. La
calefaccién es provista por cuatro cartuchos de 750 W cada uno,
controlados mediante un programador de temperatura marca OMEGA
modelo CN3800. El horno puede ser enfriado con aire y llevado a
temperaturas por debajo de la ambiente con nitrbégeno liquido.

La composicién del gas reductor fue monitoreada mediante un
detector de conductividad térmica (TCD) marca Gow-Mac modelo 10-
952. La corriente de los 4 filamentos de Au-W del detector fue
fijada en 90 mA por medio de una fuente de alimentacidén Gow-Mac
modelo 40-001. E1 flujo de la mezcla reductora (5 % de hidrdbgeno
en argdbébn) fue regulado por un controlador de flujo mésico
Matheson 8240. Los gases utilizados fueron de calidad
certificada. El sistema se dotd de trampas de tamiz molecular 3A
que retienen el agua que se origina durante el proceso de
reduccidén. También se adicionaron trampas de MnO/SiO, que
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detienen trazas de oxigeno. Las temperaturas en el tubo de
referencia y en el tubo que contiene la muestra fueron medidas
mediante termocuplas Omega tipo J (hierro-constantan). Las
sefiales de temperaturas y del TCD fueron registradas por una
placa adquisidora de datos Cole-Parmer 18200-00 y un software
TracerDAQ. El1 sistema permite ademds tratamientos in situ en
aire y argdén. El1l caudal de mezcla reductora durante el ensayo de
RTP fue de 20 cm®’ min™, mientras que la rampa de temperatura
utilizada corresponde a 10 K min*.

Las muestras fueron sometidas a las siguientes etapas a fin de

realizar la experiencia:

e Oxidacién en flujo de aire cromatografico hasta los 573
K. Se parte de temperatura ambiente hasta la temperatura
final a razén de 10 K min™'. Una vez alcanzados los 573
K, se mantienen durante 1 hora.

e Limpieza en flujo de argdén durante 1 hora a 573 K
seguido de enfriamiento hasta temperatura ambiente
manteniendo el mismo flujo.

e Enfriamiento con nitrégeno ligquido hasta 223 K

manteniendo el flujo de argdn.

e Ensayo de RTP.

El calentamiento del horno desde temperaturas inferiores a 273
K se realiza sin agregado de energia ni programacidén de
temperatura. De esta manera el aumento de temperatura hasta los
273 K es lineal pero de diferente pendiente a la proporcionada

por el controlador (10 K min™?').
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I1.2.13. Quimisorcién dinadmica de hidrégeno

La quimisorcién es una técnica utilizada a fin de determinar
la dispersidédn metdlica de catalizadores soportados. El1 método
estd basado en 1la formaciédn de un enlace guimico entre las
moléculas de gas adsorbidas y la superficie expuesta del metal
bajo una estequiometria conocida.

El paladio, a diferencia del resto de los compuestos del grupo
VII, puede absorber hidrégeno formando hidruro [18]. Cuando este
es expuesto a bajas presiones de hidrdégeno, su superficie se
satura con el gas quimisorbido. Cuando se aumenta la presidn, el
gas penetra en el interior del metal para formar la fase ao-
hidruro en primer lugar. A temperatura ambiente, el contenido de
gas en esta fase alcanza su valor méximo, donde la relacidén de
hidrégeno absorbido a la cantidad de paladio total es de 0,03
transformadndose en la fase p-hidruro, con una estequiometria
aproximada a 0,6. A temperatura ambiente y en vacio, la fase se
descompone rapidamente [19].

La guimisorcién dindmica por su parte, es una técnica que
permite cuantificar la cantidad de H, que es adsorbido por la
superficie de las particulas metédlicas [20,21,22]. A través de
una corriente de gas inerte se inyectan pulsos de un volumen
conocido del gas a adsorber. Luego el volumen de hidrégeno
adsorbido puede ser determinado a la salida del instrumento
mediante un detector de conductividad térmica, el <cual se
calcula por diferencia con el volumen inyectado. Se realizan

inyecciones a intervalos regulares de tiempo hasta que el
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volumen del gas a adsorber sea constante e igual al volumen
inyectado.

Como se sefialdé anteriormente, a temperatura ambiente el
paladio forma hidruro. Se considera, que al pasar el pulso este
desaparece ya que no hay presién de hidrdgeno [21].

Los ensayos fueron 1llevados a cabo en el mismo equipo
utilizado en las experiencias de RTP con el agregado de una
vadlvula inyectora VALCO de volumen muerto despreciable, dotada
de dos lazos de volumen conocido.

Las areas de los picos obtenidos asociadas a los volumenes de
hidrégeno no adsorbido se determinaron mediante el software
Origin Lab 9.0. Las inyecciones se realizaron utilizando la
misma mezcla argbdén-hidrbébgeno utilizada en las experiencias de
RTP.

La secuencia de etapas llevadas a <cabo, finalizada 1la
experiencia de reduccidén a temperatura programada fue la

siguiente:

e Enfriamiento en flujo de argédn (20 cm’ min™') hasta los

373 K.
e TInyeccidn de pulsos de hidrdégeno a tiempos regulares.

e Apagado de la celda, dejando enfriar en flujo de argdn

(20 cm® min™?) durante 30 minutos.
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II.3. Ensayo en reaccién de los catalizadores

La reaccidén de hidrogenacién de aceite de girasol comercial
comestible (marca Cocinero) se llevd a cabo utilizando
catalizadores monoliticos Pd/Al,03/A1 en un reactor Parr modelo
4563 de 600 cm’ equipado con un controlador de temperatura vy
agitacién Parr modelo 4842 operando en forma semicontinua
durante 60 minutos a 1400 rpm permitiendo el ingreso constante
de hidrégeno a fin de sustituir el consumido por la reacciédn
manteniendo asi la presidén constante. La Figura II.8 muestra el
esquema del sistema de reaccidn utilizado, mientras que la Tabla

IT.2 detalla las dimensiones caracteristicas del mismo.

Motor D.C.
Entrada de aceite :>
—— [@] Termocupla

vValvula de muestreo Entrada de H,

—p— p—(—
71 N Agitador monolitico
N 9

Hg

A1 N1
an ll_q lHL
AS=>4

&\

[
= g

Ds

Hy §

Figura II.8. Esquema del sistema de reaccidén utilizado.

Tabla II.2. Dimensiones caracteristicas del sistema de reaccidn
utilizado” [m].

Dr Ds Dy Hg Hy Hy

0,064 0,037 0,014 0,125 0,08 0,012

*Nomenclatura segtin Figura II.S8.
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La composicién de 4Acidos grasos del aceite comercial
utilizado se ©presenta en la Tabla 1II.3, determinada por
cromatografia gaseosa (CG). Se selecciondé aceite de girasol con
un indice de yodo de IV=125 y con un bajo contenido de &cido
linolénico. E1 contenido de isdémeros trans fue <1 %, que es
inferior al reportado para otros aceites comerciales [23]. La
Tabla II.3 reporta las caracteristicas del aceite de girasol

comercial utilizado durante las experiencias.

Tabla II.3. Composicidén original del aceite comercial utilizado
durante las experiencias.

Acidos grasos % peso
Palmitico [Cl6:0] 5,9
Estedrico [C1l8:0] 3,4
Oleico [C18:1 cis] 39,5
Linoleico [Cl8:2 cis—-cis] 49,1
Araquidico [C20:0] 0,3
Linolénico [Cl8:3 cis-cis-cis] 0,2
Behénico [C22:0] 0,7
Total isdbmeros trans <1,0

Dos monolitos fueron dispuestos como paletas del agitador vy

! durante

reducidos in situ en flujo de hidrégeno de 100 cm® min~
30 minutos a 373 K. Se utilizaron 250 cm’ de aceite en cada
reaccidén previamente desoxigenado. Tanto para la reaccidédn de
hidrogenacién como para los procedimientos de purga del sistema
y reduccidédn del catalizador se usdé hidrdbgeno (AGA) grado
cromatogrdfico. Con el motivo de realizar un seguimiento del

avance de la reaccidén se tomaron muestras de 0,5 cm® cada 10

minutos. El1 anadlisis de la composicién de los reactivos vy
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productos fue llevado a cabo utilizando CG. Esta técnica ha sido
desarrollada ampliamente para determinar el nivel de saturacidn
y el tipo de 1isdémeros presentes en un aceite parcialmente
hidrogenado [24,25,26]. La determinacién de los &acidos grasos
contenidos en un aceite por CG requiere de una previa
preparacidédn de los ésteres metilicos de dichos é&cidos, 1los
cuales se obtuvieron de acuerdo a la norma IUPAC 2.301 [27]. E1
anadlisis se realizdé utilizando un cromatdégrafo HP 4890D equipado
con una columna Supelco SP2560 (100 m x 0,25 mm x 0,2 mm) e
inyectando 1 pl de muestra de acuerdo con los procedimientos de
la norma AOCS Ce 1c-89 [28]. Los &cidos grasos de las muestras
analizadas se determinaron por comparacién con el estandar
analitico Supelco 47885-U de los 37 componentes de los ésteres
metilicos de los &cidos grasos. La Tabla II.4 presenta las
condiciones de operacidén utilizadas durante el analisis
cromatografico. La conversién alcanzada se determind a partir de

los valores de indice de iodo segun la norma AOCS Cd 1c-85 [28].

Tabla II.4. Condiciones de operacidén utilizadas en el andlisis
cromatogradfico de las muestras.
423 K hasta 483 K (1 K min™") 483 K durante

Temperatura [K]

20 min.
Gas de arrastre Hidrdgeno
Inyector Split, 498 K
Detector FID, 523 K
Presién de cabeza 18 psi

Procesador de datos HP 3398A GC Chemstation

Relacién de split 92
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CAPITULO III

PROCESO ELECTROQUIMICO DE OXIDACION ANODICA DE ALUMINIO

RESUMEN

En el presente capitulo se realiza una revisidén bibliogréafica
sobre el proceso electroquimico de anodizado. Se analizan las
diferentes variables que gobiernan el proceso, la influencia que
éstas tienen sobre las propiedades texturales de la capa de
6xido formada y la correspondencia que tienen entre si a fin de
lograr las caracteristicas deseadas con el objetivo de utilizar
el material obtenido como soporte catalitico.

Asimismo se presentan las caracteristicas morfoldgicas
principales de los diferentes sustratos sintetizados con el fin

de aprovechar eficientemente sus potenciales aplicaciones.



Proceso electroquimico de oxidacidédn anddica de aluminio

III.1l. Introduccién

El aluminio es un metal que por sus caracteristicas es uno de
los mé&s importantes dentro de la categoria de los no ferrosos.
El mismo, Jjunto a sus diferentes aleaciones, ha sido utilizado
en diversas A&reas de aplicacién tales como la electrdnica,
automéviles, aerondutica, arquitectura, etc. debido a sus
excelentes propiedades tales como la resistencia a la corrosidn
y su baja densidad.

Si bien su resistencia mecédnica no es buena, al ser utilizado
con otros metales formando aleaciones, posibilita su utilizacién
a nivel industrial bajo una diversa gama de propiedades
mecdnicas tales como la ductilidad, conductividad eléctrica,
maleabilidad, resistencia a la corrosidén, abrasividad, etc.

Al poseer un potencial normal igual a -1.66 V, al contacto con
el aire, el aluminio y el conjunto de sus aleaciones son
cubiertas con una delgada capa de 6xido de aluminio. Esta capa
es la encargada de proteger el material base ya que impide que
iones provenientes del ambiente actien sobre el aluminio
corroyéndolo. Sin embargo, su bajo espesor (30-100 ﬁ) junto a
las propiedades morfoldégicas y quimicas tanto de la capa de
6xido como del propio aluminio hacen que su estabilidad frente a
un ambiente agresivo se vea amenazada.

Este hecho ha impulsado el desarrollo de diferentes
aplicaciones a fin de obtener capas de 6xido artificiales, con
propiedades acordes a su uso en las correspondientes areas de

aplicacién. Una de las maneras mas asequibles a fin de aumentar
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el espesor de la capa de 6xido natural es sometiendo el material
a altas temperaturas en presencia de aire u oxigeno, aunque este
método conduce a una mejora poco sustancial en cuanto al espesor
logrado obteniendo ademéds superficies extremadamente fragiles.

También se puede mejorar el grosor de la capa de 6éxido de
aluminio mediante técnicas tales como la oxidacidén
electroquimica o tratamientos con agentes oxidantes. Mediante
ésta uUltima técnica no se logran grandes mejoras en cuanto a la
proteccién corrosiva del material, mientras que con el método
electroguimico no sdélo es posible proteger adecuadamente el
material sino que ademds se puede influir favorablemente sobre
ciertas propiedades fisicoquimicas, eléctricas y mecénicas.

El proceso electroquimico de oxidacidén anddica consiste en
generar un aumento controlado, a corriente o voltaje constante,
de una pelicula andédica de 6xido de aluminio sobre el material

base.

IIT.2. Aplicaciones cataliticas de 1las capas de o6xido de

aluminio anodizado

Desde hace ya algun tiempo, los catalizadores monoliticos han
sido una de las mas relevantes aplicaciones en lo que hace a los
reactores vy procesos cataliticos. Esto se debe al conocido
suceso comercial gque estos catalizadores tuvieron en procesos
mediocambientales tales como la purificacién de los gases
provenientes de los motores de combustidén interna, eliminacidn

de NOy y VOCs.
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El material més wutilizado en 1la construccién de soportes
monoliticos es la cordierita, debido al desarrollo tecnoldgico
que han alcanzado y a su bajo costo de produccidén a gran escala.

Por el contrario, la manufactura de monolitos metdlicos es mas
accesible y barata para series pequefias. Otras ventajas que
muestran los monolitos metdlicos frente a los cerédmicos es que
presentan espesores de pared més reducidos (40-50 um), poseen
una muy buena conductividad térmica, tienen mayor resistencia
mecdnica y permiten flexibilidad de disefio en cuanto a tamafio y
forma tanto de la estructura como de los canales [1,2].

La principal desventaja de los monolitos metédlicos frente a
los cerdmicos es la baja adhesidén del recubrimiento gque actua
como soporte de la fase activa. Este problema puede ser superado
mediante un pretratamiento de la superficie del sustrato
metadlico, entre los que se puede destacar la oxidacidédn anddica
(o anodizado) [3], la oxidacidén térmica [4] y otros tratamientos
guimicos [5]. Estos métodos pueden utilizarse como
pretratamiento para mejorar la adhesidén del catalizador o para
obtener el soporte catalitico [6].

Cuando se trabaja con temperaturas no muy altas, el aluminio
es una alternativa interesante para la preparacién de monolitos
metdlicos. Tiene excelentes propiedades, mecénicas y térmicas,
como para ser usado como material estructural. Ademds, mediante
el proceso electroquimico de anodizado, el aluminio puede ser
recubierto con una capa de alumina con propiedades muy adecuadas

para ser usada como soporte catalitico.
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La temperatura de fusidén del aluminio (933 K) limita el uso de
estos monolitos a procesos de temperaturas bajas o medias, pero

las caracteristicas de la alumina ofrecen perspectivas

interesantes [30]:

e Tamafio de poros, forma y longitud similares.
eDistribucidén de poros monodispersa.

e Poros cerrados por un lado y sin ramificaciones [7].
elLa textura puede ser modificada mediante condiciones

experimentales apropiadas.

De este modo, 1las diferentes caracteristicas del aluminio
anodizado tales como su porosidad, conductividad térmica o la
versatilidad en que éste puede ser sintetizado, lo presentan
como una interesante alternativa a fin ser utilizado con fines

cataliticos.

III.3. Fundamentos del proceso de anodizado

IITI.3.1. Descripcién del proceso

Si se utiliza wuna cuba llena de una solucibén acuosa
conteniendo una pequefia cantidad de &cido, base o una sal y se
dispone de un céatodo (polo negativo) y un &nodo de aluminio, al
paso de una corriente eléctrica se puede observar que en el
catodo se desprende H, mientras que en el anodo no se detecta
ningun desprendimiento. Por otro lado se observa que el &nodo se

ha recubierto de wuna fina pelicula de alumina. El oxigeno
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proveniente de la disociacidén electrolitica del agua ha
reaccionado oxidando el aluminio del &nodo, de agqui la expresiédn
“oxidacidén anddica”, proceso conocido también como anodizado.

A  continuacién se detallan las principales reacciones

ocurridas durante el proceso:

3H,0 2 6H* +30Z; (III.1)
302; 230854, (III.2)
2Al1 2 2A13% + 6e~ (III.3)
2A13% + 30254, 2 Al,05 (III.4)

6H* + 6e~ 2 3H, (II.5)

A\Y ”

Donde el sufijo indica la presencia de los &tomos 0*  en

aq
el medio electrolitico y el sufijo “oxido” el paso de dichos
dtomos a formar parte de la pelicula de 6xido. Debido a que se
produce desprendimiento de H, el proceso debe realizarse bajo
campana [8,9]. Tal como se puede observar en las ecuaciones
anteriores, se observa que se desprende oxigeno en el anodo y se
disuelve el metal para formar una pelicula continua de 6xido de

aluminio, mientras que en el catodo se desprende hidrdégeno y se

reducen las especies oxidadas.

III.3.2. Tipos de electrolitos

En principio se debe destacar que las propiedades de la capa
de 6xido obtenida mediante la oxidacién anddica pueden
considerarse desde el punto de vista de su dureza, elasticidad y
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porosidad dependientes fundamentalmente de la composicidén del
electrolito y el grado de reactividad que posee la capa de 6xido
formada.

De acuerdo a su naturaleza, los electrolitos pueden dividirse

en tres grupos:

e FElectrolitos mediante los cuales no se forman peliculas
(Acidos acético, clorhidrico y nitrico) o con los cuales
la pelicula formada es extremadamente delgada y porosa
(soluciones de &lcalis causticos).

e FElectrolitos con los que se forma una pelicula fina y no
porosa con espesores de 1 a 10 micras con una fuerte
resistencia a la rotura o disolucidén (pelicula barrera).

e FElectrolitos con 1los cuales es posible obtener capas
gruesas con la capacidad de proteger el metal contra la

corrosién (peliculas porosas).

Las peliculas tipo barrera son de gran interés en la industria
de la electrdénica, debido a que se caracterizan por ser finas,
compactas y con propiedades dieléctricas.

Por su parte, las peliculas porosas son utilizadas ampliamente
en la industria de la construccién, automotriz y aerondutica
debido a su alta resistencia a la abrasién y a la corrosidn. A
su vez, sus caracteristicas fisicoquimicas, las convierten en un
interesante componente a fin de ser wutilizadas con fines

cataliticos.
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III.3.3. Mecanismo de la oxidacidén anédédica

A lo largo de 1los arfios, los fundamentos del proceso de
anodizado han sido discutidos en diversas investigaciones.
Fedotiev y Grililjes [10] han realizado una recopilacidén de
algunas de estas teorias donde se discuten diferentes
perspectivas referentes al fendmeno ocurrido durante el proceso.

Principalmente se destaca la formacién de una pelicula delgada
de 6xido que permite al metal protegerse mediante la formacidn
de una capa barrera. Gluntherschulze y Bets [11], consideran la
pelicula de 6xido como una densa y no porosa capa con iones de
aluminio y oxigeno ocupando los extremos de la red cristalina.
Al aplicar un potencial andédico sobre el metal, el oxigeno se
dirige hacia la superficie del metal oxidéndolo. Por su parte
los iones de aluminio se mueven en la direccidn contraria, hacia
la superficie de la pelicula, donde se oxidan por el oxigeno
desprendido durante el proceso electrolitico. De acuerdo a este
postulado, el crecimiento de la capa de 6xido se produce por
ambas caras de la pelicula.

Rummel [12] discute aspectos comunes a la formacidén de una
capa delgada (tipo barrera) y una gruesa (porosa) sobre la
pelicula anterior. La uUltima se inicia con la formacidén de una
delgada pelicula sobre la superficie andédica. Bajo la accién del
electrolito, esta pelicula se hidrata, adquiriendo una
estructura porosa capaz de permitir el paso de la corriente
eléctrica asegurando el crecimiento de la capa de o6xido. Al

utilizar A&acido oxé&lico como electrolito la pelicula sobre el
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metal comprende una muy fina capa de ¢6xido, en la que la caida
de tensidén puede alcanzar los 60 V, y otra gruesa y porosa
formada por encima de la anterior con una resistencia eléctrica
proporcional a su espesor. Por su parte, el crecimiento de la
capa de 6xido se produce desde el interior de la capa (y no del
exterior) adjunta al metal. Al tefiir muestras oxidadas con
alizarina vy luego someterlas nuevamente a un ©proceso de
anodizado se observd que la capa de o6xido tefiida permanecia en
la superficie de la muestra y una nueva capa de 6xido era
formada por debajo de la primera durante la segunda oxidacidn.
Fischer [13] postula que la oxidacidén de aluminio utilizando
como electrolito &cido oxdlico y sulflrico, se inicia con la
disolucién del 6xido natural del aluminio y el paso del aluminio
hacia el electrolito. Cuando la densidad de corriente es 1lo
suficientemente elevada, la capa de electrolito junto al &nodo
se satura con los iones del metal formando una delgada pelicula
de sales de aluminio sobre la superficie metdlica. Esta pelicula
aumenta la caida de tensidén, debido a la resistencia que ésta
ofrece al paso de la corriente, alcanzando rapidamente el
potencial de &nodo del oxigeno en relacién al electrolito. De
este modo se inicia el desprendimiento de oxigeno que se elimina
en forma gaseosa sin permanecer sobre la superficie originéndose
asi la primera pelicula de 6xido no poroso. Un mayor aumento en
el potencial genera que la pelicula se rompa generando una
considerable cantidad de calor. Como consecuencia de este
proceso, se generan roturas discontinuas en la capa de 6xido que

recubre el metal. Simultédneamente aumenta la acidez de la capa
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electrolitica adjunta al a&nodo y se diluye. Luego el electrolito
acido junto al oxigeno desprendido actlan sobre el metal base a
través de las roturas y de los primeros poros generando asi las
condiciones para repetir el mismo proceso de disolucidén del
metal, saturacidén de la capa anddica con sales de aluminio,
formacién de una fina pelicula de recubrimiento y la aparicidn
de poros por rotura eléctrica de la capa superficial de éxido
adjunta al aluminio. Se repite el proceso una y otra vez, y el
contorno oxidado va profundizando en el aluminio. La diferencia
en el mecanismo de formacidén entre una capa delgada y una gruesa
capa de 6xido es que la primera se forma con electrolitos menos
activos en los que la capa anddica (de electrolito) se satura
rapidamente de sales. El1 film formado inicialmente sobre el
metal no se disuelve en el electrolito y la corriente que deja
pasar no es capaz de romperlo. En el caso de la formacidén de
capas gruesas, la mayor parte de la corriente pasa a través de
los poros, debido a que el 6xido tiene una elevada resistencia
por si mismo. El1 calor generado por el paso de la corriente
dentro de los poros facilita la disolucidén del oéxido y aumenta
la porosidad. La capa de electrolito saturada con las sales de
aluminio se forma en la base de los poros, con lo cual se
producen dos procesos en forma simultédnea, la disolucidén de
6xido de la capa ya oxidada y la formacién de 6xido en la base
de los poros en contacto con el metal.

Por otro lado, Samartsev [14] afirma que después de la
disolucién del aluminio en el electrolito, se forma por

hidrbélisis un precipitado de 6xido de aluminio hidratado sobre
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la superficie del metal en forma de pelicula continua. Esta
pelicula es deshidratada por la accién de la corriente eléctrica
para formar una estructura porosa. Luego, al pasar la corriente
por los poros, se desprende <calor gque contribuye a la

deshidratacién del 6xido de aluminio hidratado.

IIT.3.4. Flujo electroosmético

De acuerdo a Samartsev [1l4], uno de los aspectos destacados
del proceso de anodizado es el flujo de corriente a través de
los poros de la pelicula de 6xido. Utilizando &cido sulftrico
como electrolito la superficie del éxido de aluminio adguiere
una carga negativa, dado que los iones negativos se concentran
adyacentes a éste. Debido a esta polarizacidén, el electrolito
dentro de los poros es activado por la diferencia de potencial
entre los extremos de dichos poros. La capa de electrolito junto
a los poros, que tiene carga positiva, es removida hacia afuera
por efecto del campo eléctrico, mientras que el electrolito
“fresco” se desplaza hacia el interior por la zona central de
los poros. Se origina asi un efecto de electrodésmosis que se
mantiene mientras pasa la corriente eléctrica a través de la
capa de 6xido. Debido a este efecto, el electrolito disuelve el
film de o6xido y ensancha los poros provocando una pérdida de
peso del 6xido que pasa al bafio electrolitico. Se estima que el

volumen de los poros es del orden del 42-45 % del volumen total

de la capa de 6xido. El grueso de la capa de déxido va creciendo
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durante todo el proceso de oxidacidén, pero la velocidad de
crecimiento disminuye conforme el espesor se incrementa [10].

La Figura III.1 muestra los resultados presentados por
Fedotiev y Grilijes [10] al relacionar el rendimiento de 1la
corriente y el espesor de la capa de 6xido, con el tiempo de
oxidacidén del aluminio en una solucidén de acido sulfuarico al 15
%. Se incluye en la misma una curva que define el espesor
equivalente de 6xido al considerar que toda la corriente se
emplea para formar Al,03 y otra curva que refleja el wvalor del

espesor de la capa realmente formada.
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Figura III.1. Relacidén entre el espesor de la capa de 6xido, el
rendimiento de la corriente y de la cantidad de electricidad que
ha pasado por el electrolito [10]. Ref.: ¢) Rendimiento de la
corriente, [0) Espesor equivalente, A) Espesor observado.

Las condiciones de trabajo wutilizadas son: 296 +/- 2 K,

densidad de corriente de 2,5 A dm’?, tamafio de la muestra 1 dm’.

Por su parte el espesor de la capa obtenida y la variacidédn del
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potencial andédico bajo las mismas condiciones mencionadas

anteriormente se presentan en la Figura III.Z2.
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Figura III.2. Relacidén entre el espesor de la capa de o6xido,
potencial anddico y tiempo de oxidacidén [10]. Ref.: ¢) Espesor
de la capa, 0O) Potencial anddico.

Al observar las figuras anteriores, puede inferirse que al
iniciarse la oxidacidén, el grosor del film observado es parecido
al tedrico, suponiendo un rendimiento del 100 % para la
corriente eléctrica. Al transcurrir el tiempo, el espesor de la
capa de 6xido aumenta, su resistencia Séhmica también y con esto
el potencial andbédico. Al crecer la pelicula, el acceso del
electrolito a la base de los poros (superficie del metal base)
se hace mas dificultoso y el desprendimiento de calor se
incrementa disminuyendo la velocidad de formacidén del éxido. Por
ultimo, el <crecimiento del espesor practicamente cesa. De
continuar la oxidacién, la superficie se mordenta.

La velocidad de disolucién de la capa de 6xido no depende del

espesor, por otra parte, la velocidad de crecimiento disminuye
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al aumentar éste. Cuando se utilizan como electrolitos &cidos
crémico u oxdlico, el aumento del espesor es proporcional al
aumento de la resistencia y en consecuencia baja la densidad de
corriente que es la causa de la disminucién de la velocidad de
crecimiento. La Figura III.3 detalla el valor de la densidad de

corriente para el caso de la oxidacioén del aluminio

anteriormente mencionada.

=
(@)

[A dm?)]

ul
—

1 \‘

Densidad de corriente
N W WD

0 1 2 3 4 5 6
Tiempo [min.]

Figura III.3. Cambio en la densidad de corriente en funcidén del
tiempo a tensidn constante [15].

Al anodizar el aluminio con &cido sulfurico como electrolito,
la curva de la Figura III.3 difiere, puesto que a excepcién de
los primeros segundos la densidad de corriente aumenta levemente
con el tiempo, lo que indica una reduccién de la resistencia
6hmica del film [15].

Akimov et al. [15], consideran que la reduccién de 1la

velocidad de crecimiento de la capa de 6éxido de aluminio al
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utilizar &cido sulfirico no se debe al cambio en la resistencia
del film sino a un cambio en el proceso anddico. Cuando el
espesor del film se incrementa también lo hace su conductividad
eléctrica mediante un proceso de hidratacidén. Este efecto se ve
favorecido por el cambio de acidez de la solucidén dentro de los
poros como resultado de la migracidédn de los iones cargados
positivamente del film al cé&todo y por el recambio de algunos
iones hidrdégeno por iones aluminio. La difusidén del electrolito
hacia el fondo de los poros de la capa de o6xido se va
dificultando. Todo esto ayuda a dque el desprendimiento de
oxigeno se magnifique, mientras que la proporcidén de corriente
empleada en la oxidacién disminuye tal como la velocidad de

crecimiento de la capa de o6xido.

IITI.3.5. Teoria de las dos capas

Algunos investigadores [15,16,17] renovaron la idea de que la
capa de 6xido formada sobre la superficie del aluminio es el
resultado de un tratamiento anddico que se basa en la presencia
de dos capas, dando lugar a la llamada “teoria de las dos
capas”, siendo ésta la mas aceptada hoy en dia. En contacto
directo con el metal existe una capa densa y delgada de un
espesor de 0,01-0,1 micras. También existe una segunda capa,
hidratada, porosa y mas gruesa que puede alcanzar 100 micras o

2

mas.
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La Figura III.4 es una representacién de la capa de 6xido de

aluminio. La formacién del film delgado puede producirse a

través de varios mecanismos:

e Mediante el paso de iones de aluminio a través de la
pelicula, forzados por un campo eléctrico de gran
intensidad y formacién de wuna fina pelicula sobre la
superficie.

e Por el paso de iones oxigeno o de aniones a través de la
pelicula y formacidén de o6xido de aluminio en el interior
del delgado film.

e Debido a roturas localizadas en el film delgado
producidas por el electrolito y formacidén de oéxido de
aluminio en las porciones expuestas del metal, con

descarga simultanea de aniones.

e Por rotura eléctrica del film por muchos puntos, lo cual
genera el paso de iones oxigeno por estos puntos y la

posterior formacidén de 6xido de aluminio.
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Figura III.4. Representacidn esquemdtica de una capa de 6xido de
aluminio obtenida por anodizado [16].

Una vez formado el delgado film, se inicia el ataque de la
superficie por el electrolito iniciéndose la conversidén en una
capa hidratada mas gruesa. El electrolito ingresa dentro de los
poros y ataca el delgado film sobre el aluminio. Como resultado,
el film es sometido a un continuo ataque que lleva a que éste se
disuelva vy se vuelva a formar, permaneciendo su espesor
constante. Mientras tanto, el grueso de la capa porosa aumenta
debido al proceso de oxidacidén. Este crecimiento no se produce
por el lado del electrolito, sino por el lado del metal. Los
poros adoptan una forma de cono truncado con la base (hueca)

mayor por el lado del electrolito.
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IITI.3.6. Crecimiento de la capa de o6xido

Tal como se menciond anteriormente, la velocidad de
crecimiento del espesor de la capa de 6xido es el resultado de
la velocidad de crecimiento de la capa del lado del metal al
restarle la velocidad de disminucién por el lado del electrolito
por efecto de la disolucidén del é6xido. E1l crecimiento de la capa
queda limitado en un principio por el aumento de la temperatura
del electrolito, cuyo efecto es particularmente intenso en la
base (parte més estrecha) de los poros, donde el intercambio de
calor es mas dificultoso. AGn enfriando el electrolito y el
dnodo existe un cierto limite del grosor del film que es
imposible evitar. Mientras que al 1inicio del ©proceso el
crecimiento de la capa de 6xido es posible ya que el film se
disuelve en el electrolito, cuando ya se han alcanzado espesores
considerables el efecto generado por la concentracidén de lineas
de corriente produce dgque el film se destruya. La mayor
concentracién de acido y el aumento de la densidad de corriente
en los poros, en principio origina 1la rotura del film, pero

después limita el espesor que puede alcanzarse (Figura III.5).
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Figura III.5. Relacidén entre el espesor de la capa de 6xido
alcanzable por anodizado, la concentracidén del electrolito y la
densidad de corriente [15]. Ref.: ¢) H,SO, 2N, O) H,SO0, 4N, A)
H,S0O, 6N.
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Por su parte la Figura III.6 muestra la forma general de la
curva que relaciona el voltaje del bafio y el tiempo de oxidacién

del aluminio con &acido sulfurico.

Fotaua

Voltaje

/]

I IO IIT IV
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Figura IITI.6. Voltaje del bafio electrolitico en relacién con el
tiempo de anodizado a corriente constante [17].
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Se puede observar que la curva de la Figura III.6 posee cuatro

regiones correspondientes a los siguientes procesos:

e Un frenado al crecimiento del voltaje durante los pocos
segundos iniciales de tratamiento gque indica que la
formacidén sobre el anodo de una delgada y densa pelicula
de gran resistividad.

e Una reduccién del voltaje (10-15 %) con relacidédn al
voltaje méaximo que termina rapidamente debido a la
formacidén del film.

e Un estable crecimiento paulatino del wvoltaje como
resultado de un gradual crecimiento de la resistencia
eléctrica al aumentar el espesor de la capa de 6xido y
la profundidad de los poros. El aumento absoluto del
voltaje no es grande durante un tiempo apreciable.

e Un repentino aumento de la curva de voltaje que indica
la rotura de la capa de 6xido que sbélo ocurre en el caso

de capas de espesor considerable.

La Figura III.7 muestra la curva voltaje-tiempo al anodizar
aluminio con una solucién de &cido sulfurico 4 N (196 g 17!
H,S0,), donde el salto de voltaje en los primeros 4 segundos es

de 12 V.
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Figura III.7. Cambio de voltaje en funcién del tiempo de
anodizado [17].

El andlisis del voltaje del bafio muestra que el 80 % de la
caida de tensidén se produce en el &nodo. Cuando se inicia el
proceso, la capa de 6xido porosa no ha tenido el suficiente
tiempo para desarrollarse, atribuyéndose la gran resistencia
eléctrica al delgado film natural de 6xido de aluminio que
recubre el metal. Si bien el espesor de este film es de tan sdlo
0,05-0,1 micras, 1la intensidad del campo eléctrico que se
origina debido a la alta resistividad del film es del orden de
1.10°-1.10° V cm'. Con esta intensidad de campo eléctrico es
posible el paso de algunos electrones y el 1inicio de la

oxidacidén por debajo del film.
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III.4. Caracteristicas estructurales y morfolbégicas de las capas

porosas

Al observar las imédgenes obtenidas de las capas de 6éxido
mediante microscopia electrdénica puede observarse que éstas
estadn compuestas por una fina capa barrera unida al metal base y
una capa porosa ubicada sobre la anterior. La Figura III.8
muestra un corte transversal donde se visualizan las diferentes

capas de alumina.

Figura III.8. Vista transversal de la capas de alumina (barrera
y porosa) formada durante el proceso de anodizado [18].

Los estudios realizados han demostrado que el espesor de las
capas y el didmetro de los poros se relacionan directamente con
las condiciones experimentales utilizadas durante el proceso de

anodizado [18].
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Keller et al. [19], propusieron el primer modelo de estructura
para peliculas porosas describiéndola como una empaquetadura
ajustada y ordenada dentro de celdas con forma hexagonal, cada
una conteniendo un poro cilindrico central con forma estrellada,
perpendicular al sustrato metdlico y separado de éste mediante
una pelicula tipo barrera. Matsuda et al. [20,21], del mismo
modo proponen gque los poros se encuentran dentro de cada celda

hexagonal con la capacidad de “auto-organizarse” (Figura III.9).

L

. 4 p ’
Figura III.9. Disposicidén de los poros obtenidos mediante
anodizado de aluminio [21].

También se verifica que el tamafio de las celdas aumenta con el
incremento en el voltaje de anodizado [22]. Por su parte, el
didmetro en la base de los poros varia desde unas pocas décimas
a unos cientos de Angstroms [23,24], dependiendo del tipo de
acido, su composicién, tratamientos previos sobre el sustrato
metdlico, pH, temperatura y densidad de corriente o voltaje de

anodizado [19,25].
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Por lo general, la estructura hexagonal de las celdas no se
mantiene, dependiendo bésicamente de la naturaleza del
electrolito y condiciones del proceso. Estudios morfoldgicos de
las capas obtenidas por anodizado han mostrado que el contorno
de las secciones de los poros puede variar desde poros
cilindricos [24,26] a ramificados en el caso gque se anodicen
aleaciones de aluminio, en especial las que contienen cobre.
Jessensky et al. [27], proponen que el ordenamiento hexagonal
puede ser explicado por alguna interaccidén repulsiva entre los
poros. Los autores sugieren que la tensidén mecanica, la cual
estd asociada con la expansién del aluminio durante la formacidn
del o6xido, es la causa de las fuerzas repulsivas entre 1los

poros, la cual lleva al ordenamiento anteriormente mencionado.

IITI.5. Variables del proceso de anodizado

Como se mencioné anteriormente, las variables operativas
utilizadas durante el proceso de oxidacidén anddica influyen
directamente sobre las caracteristicas finales de las capas de
6xido formadas [28]. A continuacidén se sintetizan los efectos
producidos por dichas variables con el fin de determinar las
condiciones odptimas del proceso para producir capas de 6xido de

aluminio aplicables a fines cataliticos.
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ITIT.5.1. Impurezas en el metal base

Se conoce que el uso de materiales con una mayor pureza, evita
fallos estructurales y pérdida en la eficiencia de corriente
durante el proceso de anodizado. Por otro lado también se ha
encontrado que las impurezas pueden mejorar ciertas propiedades
(resistencia mecéanica, densidad superficial de poros,
caracteristicas o6pticas, etc.) y aumentar la resistencia a la
corrosidédn [107].

Lizarbe [29], por su parte, determiné que las aleaciones
influyen directamente en las caracteristicas del recubrimiento,
afectando 1la homogeneidad vy transparencia. La presencia de
silicio por ejemplo, afecta la transparencia. En pequeflas
proporciones se manifiesta una coloracién gris, la cual depende
de la concentracidén y del espesor de la capa. Las propiedades
mecadnicas del 6xido también se ven afectadas por la presencia de
silicio, tal como la tensidén de ruptura del material. Por su
parte, la presencia de cobre como CuAl, genera cavidades dque
afecta la transparencia de la capa formada, mientras que la
presencia de Mg como AlgMgs conlleva una disminucién en la
densidad superficial de ©poros respecto a la generada con
aluminio puro.

En general, los autores recomiendan el uso de materiales con
la mayor pureza posible a fin de evitar fallos estructurales vy

pérdida en la eficiencia del proceso.
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III.5.2. Naturaleza del bafio electrolitico

Las caracteristicas principales adquiridas por la capa de
6xido formada durante el tratamiento de anodizado, dependen
fundamentalmente del tipo de electrolito utilizado, ya que en el
dnodo ademds de la reaccidn principal se producen reacciones
secundarias en las que ©puede participar el electrolito,
dependiendo principalmente de su composicidén y grado de
reactividad [10,30,31,32,33,34,35,36,37,38].

Anteriormente se describieron los tipos de electrolitos de
acuerdo a los postulados de Fedotiev y Grililjes [10], donde se
los divide en tres grupos de acuerdo a su reactividad ante el
metal base y el tipo de capas de 6xido producidas.

Patermarakis et al. [39], por su parte, correlacionan las
caracteristicas obtenidas directamente con la solubilidad de la
alimina en el electrolito utilizado, distinguiendo entre
electrolitos de dos tipos. Los de tipo &acido bérico, Dborato
aménico o tartédrico, tetraborato aménico en etilenglicol, &cido
citrico y A&cido mé&lico en los que el ¢éxido de aluminio no es
soluble produciéndose asi capas no porosas y los electrolitos
como el acido sulftirico, oxadlico y fosfdérico donde la alumina es
capaz de disolverse produciéndose capas porosas. De acuerdo a
los autores, la estructura de estos Oéxidos seria anhidra vy
cristalina del tipo y-altmina, contrariamente a lo reportado por
Young [33], quien observdé la presencia de altmina amorfa e

hidratada.
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Se puede sintetizar, que los diferentes tipos de electrolitos
producen capas de O6xido con diferentes caracteristicas de
densidad superficial de poros, homogeneidad, espesor, dureza,
elasticidad, coloracidén, etc. Las caracteristicas de la capa de
6xido dependen de la capacidad de disolucidén de la altmina y de
la conductividad del electrolito. La cantidad de poros obtenida
es menor cuanto més débil es el &cido, y por el contrario el
didmetro de poro serd mayor ya que al bajar la conductividad hay
que utilizar mayores voltajes, influyendo directamente en el
tamafio del poro [40]. El grosor de la capa de 6xido formada, y
en consecuencia la longitud de los poros, serd mayor cuanto
mayor sea la capacidad de disolucidén del electrolito [10,29].
Por lo tanto, cuanto méds débil es el &acido, éste serd menos
conductor y por lo tanto se obtendrdn poros mas grandes tanto en
longitud como en didmetro, pero en menor numero. Este hecho
genera que la superficie especifica del 6xido sea mucho menor
cuanto mas débil es el acido.

Los electrolitos comunmente wutilizados son el sulfurico,
oxadlico, fosférico y crémico [10] aunque también se utilizan
otros &acidos orgéanicos como el maldénico [40], tartérico [40] vy
citrico [41].

A continuacidén se describen las diferentes caracteristicas
obtenidas mediante el ©proceso electroquimico de anodizado

correspondientes a los principales electrolitos utilizados:

e H,SO,: es el electrolito mayormente utilizado a nivel

industrial. Se obtienen capas con un alto ©poder
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anticorrosivo, ©pudiéndose anodizar con ¢él1 la gran
mayoria de las aleaciones del aluminio. El1 tiempo y la
energia requeridos durante el proceso con este
electrolito suele ser inferior al wutilizado con &acido
crémico u oxalico, aunque como desventaja se presenta la
necesidad de enfriar vigorosamente el bafio
electrolitico. Las capas de 6xido obtenidas con este
electrolito son duras, 1incoloras, transparentes y muy
porosas.

e H,C,04: posee una menor capacidad de disolucién del
6xido, con lo cual el espesor de las capas obtenidas es
mayor, con gran resistencia al paso de la corriente
eléctrica lo que conlleva un calentamiento localizado
sobre la capa y con ello tendencia al picado. Las
caracteristicas del recubrimiento obtenido mediante este
electrolito son una alta dureza y transparencia, con una
coloracién amarillenta y resistente a la abrasién
dependiendo de la concentracidén de electrolito vy
temperatura utilizadas durante el proceso.

e Cr0O; en disolucidédn acuosa: las capas obtenidas mediante
este electrolito resultan ser mas delgadas vy menos
porosas dque las anteriores, lo cual genera una mayor
elasticidad y opalescencia. La adsorcidén de cromato en
la superficie del ©¢6xido genera wuna inhibicién del
crecimiento de la capa, debido a que las moléculas de

agua estédn impedidas de co-adsorberse.
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e H3PO,: mediante el uso de este electrolito se consigue el
mayor tamafio de poros en relacidén a los anteriores, méas

o

precisamente macroporos de unos 1000 A.

III.5.3. Concentracién del electrolito

La capacidad del bafio electrolitico para disolver la capa de
alimina depende tanto de la temperatura como de la concentracién
del electrolito utilizado [10,29,42,43,44,45,39].

Si bien una alta concentracién de electrolito mejora la
conductividad eléctrica y con esto el paso de corriente se ve
favorecido disponiendo mejores condiciones para llevar a cabo el
proceso, también la capacidad de disolucidén del oéxido se vwve
favorecida. Este hecho genera la necesidad de trabajar a
concentraciones medias, a fin de impedir que la disolucién
excesiva del O6xido ralentice el proceso. Tal como describe
Fedotiev vy Grililijes [10], cuando la concentracidén del
electrolito utilizada en el proceso de anodizado es mayor, la
rotura de la pelicula barrera serd menos dificultosa a fin de
que se comience a formar la capa porosa. Si bien la cantidad de
altmina formada al incrementarse la concentracidn del
electrolito es menor, la cantidad de poros formados por unidad
de &rea es mayor. De este modo, a mayores concentraciones de
electrolito utilizadas, se producird una mayor porosidad sobre

el 6xido de aluminio formado [28].
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IITI.5.4. Densidad de corriente

La densidad de <corriente aplicada durante el proceso de
anodizado influye dréasticamente en el numero y tamafio de poros
[29,30,38,42,43,44,45,46,47,48]. Patermarakis et al. [42]
determinaron que a mayor densidad de corriente la densidad de
poros en la superficie disminuye. Debido a gque el aumento en la
densidad de corriente disminuye la cantidad de poros por unidad
de é&rea superficial, la corriente que atraviesa dichos poros
serd mayor, y con esto el calor desprendido. Este hecho
explicaria el aumento en el tamafio de los poros por disolucidn
de la altmina [10].

Un aumento en la densidad de corriente producird entonces
capas mas gruesas y una mayor porosidad, aunque este fendmeno se
ve limitado por la aparicidén de reacciones secundarias. Otro
aspecto a tener en cuenta, es que al trabajar con altas
densidades de corriente se incrementa la posibilidad de rotura

de la capa de 6xido generada.

IIT.5.5. Temperatura del bafio electrolitico

La influencia de la temperatura del bafio electrolitico sobre
las caracteristicas de las capas de 6xido obtenidas mediante el
proceso de anodizado han sido estudiadas ampliamente a través de
los anos [29,43,44,45,46,47].

En la revisién realizada por Fedotiev vy Grililjes [10],

destacan que el crecimiento de la capa de altmina gqueda limitado
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por el aumento de la temperatura del electrolito. Este efecto se
ve incrementado en la base de los poros donde el intercambio de
calor se ve desfavorecido. Ademéds a mayores temperaturas aumenta
la capacidad de disolucién con lo cual se obtiene una mayor
porosidad. También se destaca que el efecto producido por la
temperatura del Dbafio electrolitico es anédlogo al obtenido
mediante cambios en la concentracidédn del acido utilizado.

Lizarbe [29] observdé que al incrementarse la temperatura del
electrolito también aumenta su conductividad, con lo cual el
voltaje necesario para mantener una densidad de corriente
constante disminuye favoreciendo asi el proceso.

Tal como ocurre con los cambios en la concentracién del
electrolito, el efecto generado por un aumento en la temperatura
generard un mayor numero de poros con un didmetro de poros

también mayor.

IITI.5.6. Tiempo de anodizado

Con el paso del tiempo durante la experiencia de anodizado, el
espesor de la pelicula de o6xido se incrementa, lo cual conlleva
un aumento en su resistencia o6éhmica. Cuando esto ocurre, el
acceso del electrolito hacia el interior de los poros se
dificulta al igual que la disipacién de calor. Este hecho genera
una disolucién de los poros aumentando su didmetro
[29,38,42,43,44,45]. Por su parte, si la experiencia se extiende
en el tiempo, el didmetro de los poros va creciendo hasta que su

didmetro es similar o mayor al de la celda que lo contiene. Esto
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genera que la estructura se desestabilice, formadndose fibras de

aluimina que se unen formando crestas y valles [10].

ITII.5.7. Post-anodizado

Si Dbien el proceso de post-anodizado se ha wutilizado con
diferentes fines, tal como para mejorar la unidén del aluminio
con los adhesivos [49,50,51], el interés particular para las
aplicaciones cataliticas es la ©posibilidad de ajustar el
didmetro de 1los poros [52,53]. El1 tiempo de post-anodizado
aparece entonces como una variable alternativa mediante la cual
se pueden obtener poros de didmetros superiores a los obtenidos
convencionalmente, 1los cuales en ciertos casos no se pueden

lograr por la via tradicional.

IITI.5.8. Uso de agitacién

El uso de agitacidén mediante el burbujeo de aire comprimido,
se realiza con el fin de homogeneizar la temperatura del bafio
electrolitico y contrarrestar en forma eficaz los aumentos de
temperatura localizados que se producen en el anodo
[10,38,42,43,44,45].

De acuerdo a lo reportado por Spooner [42], existe un nivel de
agitacién minimo a partir del cual la densidad de corriente
permanece inalterada sin presentar oscilaciones. El autor
propone dque es necesario trabajar por encima de este nivel

minimo a fin de trabajar a una densidad de corriente definida.
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Cocke et al. [347, realizaron un analisis sobre las
principales variables del proceso y sus efectos sobre las
caracteristicas finales de la capa de 6xido formada, donde no
consideran la agitacidén determinante frente a las deméas
variables.

Shawakfeh et al. [38], determinaron que si se quita la
agitacién sin desconectar la fuente de corriente se produce una
bajada como respuesta al incremento de temperatura que se da en
el interior de los poros debido a la pérdida de la capacidad
para transferir convectivamente calor generado por la agitacidn.

Como conclusidén se puede destacar que el uso de la agitacidn
evita una mayor disolucién de la capa, obteniéndose de esta
manera capas mas espesas con poros de menor didmetro, al mismo

tiempo que se facilita el control del proceso.

III.6. Tratamientos alternativos

Tal como se detalld anteriormente, la técnica convencional de
anodizado posee la ductilidad de proporcionar wuna amplia
variedad en cuanto a las propiedades morfoldgicas logradas. Si
bien estas propiedades abarcan un gran nuUmero de aplicaciones,
la baja rugosidad y el acotado alcance de las &areas generadas
incentivan la buUsqueda de tratamientos alternativos a fin de
obtener las diferentes superficies requeridas.

Sanz et al. [54], por ejemplo, proponen utilizar condiciones
extremas de anodizado, de modo tal que la superficie de allmina

generada es fracturada durante el proceso. De este modo la
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rugosidad generada provee la suficiente adhesién a fin de
aplicar un recubrimiento (washcoat) mecdnicamente estable sobre
el sustrato estructurado. Los autores lograron depositar un
recubrimiento de Pt-ZSM5 sobre espumas de aluminio anodizado
mediante el proceso alternativo. Las muestras obtenidas fueron
testeadas en la oxidacién total de tolueno mostrando una muy
alta actividad y estabilidad.

Ganley et al. [55] por su parte reportan un método mediante el
cual logran incrementar el &rea superficial desde 16 hasta 150
m’ g*' en aluminas generadas por anodizado. La dispersién
metdlica también asciende en un factor de 2 a 3 veces respecto
al original. Bé&sicamente el proceso consiste en someter las
muestras anodizadas a un tratamiento hidrotérmico seguido de uno
térmico.

Mediante el primer tratamiento la hidratacidén y expansidn de
la alumina genera gque los poros se cierren [44]. Si bien la
naturaleza exacta del 6xido hidratado no es conocida, se cree
que éste contiene Dbohemita [56], pseudobohemita [57] vy agua
fisisorbida [44]. Anteriormente se ha demostrado que o-allmina
sometida a un tratamiento hidrotérmico produce una superficie
compuesta por gibbsita y bayerita [58].

Luego mediante el tratamiento térmico los hidréxidos de 1la
altmina hidratada (boehmita, gibbsita % bayerita) son
deshidratados y convertidos a las fases d-alumina o y-allmina,
generando asi un incremento considerable del &area superficial

[59].
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III.7. Sintesis de las muestras

IITI.7.1. Sustrato de aluminio anodizado

Se prepararon estructuras monoliticas con sustrato de aluminio
anodizado de acuerdo a las técnicas descriptas en la Seccidn
IT.1.1.

Se partidé de una aleacidn comercial de aluminio (ALUAR A1050,
99,05 %) en laminas de 0,1 mm de espesor. La Tabla III.l

presenta la composicidén porcentual del material base utilizado.

Tabla III.1. Composicién de la aleacidén de aluminio utilizada en
la conformacién de los monolitos.

Elemento Si Fe Cu Mn Mg Zn Ti Otros Al

Contenido

(%] 0,25 0,4 0,05 0,05 0,05 0,07 0,05 0,03 99,05

Las condiciones operativas utilizadas se detallan en la Tabla

ITT.2.

Tabla III.2. Condiciones experimentales utilizadas en el proceso
de anodizado.

Variable Condiciones
Concentracidén [M]* 1,6
Densidad de corriente [A dm?] 2
Temperatura [K] 313
Tiempo de anodizado [min.] 40
Tiempo de apertura de poros [min.] 40

o°

*Se utilizd como electrolito acido oxédlico (Aldrich, 98

) .

Las condiciones elegidas se basaron en resultados obtenidos

anteriormente por la Dra. Gabriela Tonetto, en su estadia en la
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Universidad del Pais Vasco bajo la supervisidédn del Dr. Mario
Montes, en funcidén de las caracteristicas de la reaccidén de
interés.

Mediante isotérmas de adsorcidén-desorcidédn de N, Junto a la
técnica utilizada a fin de cuantificar la cantidad de altamina
generada se determinaron las principales propiedades texturales
del catalizador. La Tabla III.3 informa las caracteristicas
morfoldgicas del soporte de alumina adquiridas mediante el
proceso de anodizado, mientras gque en las Figuras III.10 vy
ITII.11 se observan las curvas correspondientes a la isoterma de
adsorcién-desorcidén de nitrdégeno y distribucidn del tamafio de

poros respectivamente.

Tabla IITI.3. Caracteristicas morfoldgicas obtenidas mediante el
proceso de anodizado.

Masa Al,03 [g a1203 m 4, 33,82
Area BET [m® mon. '] 8
Area BET [m® g a1203] 25
Radio de poros [A] 220
Espesor de capa [um] 18
Volumen de poro [cm® mon. ] 0,012
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Figura IIT.10. Isoterma de adsorcidén-desorcidn del catalizador
monolitico Pd/Al,05/Al.
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Figura III.1l1l. Distribucién del tamafio de poros de los
catalizadores monoliticos.

En las Figuras III.12 y IITI.13 se observan los resultados
obtenidos mediante microscopia SEM, donde se pudo corroborar la
regularidad en los poros obtenidos por anodizado, se estimd el
tamafio de los mismos, y se determind el espesor de la capa de

altmina formada. Los valores medios adquiridos fueron 17
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micrémetros de espesor de capa y 45 nandémetros de didmetro de

poros, correspondiéndose con los valores hallados mediante las

isotermas de adsorcidén-desorcidn de N,.

Figura III.1l2. Vista

Figura III.13. Corte transversal

superior de los poros. de la capa de Al,0;.

Mediante FRX se detectaron los diferentes elementos contenidos

en los monolitos de aluminio anodizado como asi también en el

dcido ox&lico utilizado en el proceso de obtencidén de la capa de

alumina. En la Tabla III.4 se informan los resultados obtenidos.

Tabla III.4. Detalle de 1los resultados
andlisis de FRX.

obtenidos mediante el

Elemento Monolito Acido ox&lico
Aluminio D ND
Azufre D D
Silicio D D
Titanio D ND
Vanadio D ND
Hierro D D
Galio D ND
Calcio (*) D
Potasio (*) D
Fosforo (*) D
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Donde:

D=Detectado
ND=No detectado
(*)=No se asegura la presencia de estos elementos ya que su

sefial coincide con la del film portamuestras.

III.7.2. Tratamiento hidrotérmico

Utilizando como referencia los trabajos citados previamente en
la Seccidén III.6 se decidid estudiar el efecto de un tratamiento
hidrotérmico sobre las muestras anodizadas anteriormente.

Con el fin de generar un cambio sustancial sobre la morfologia
de la superficie generada por anodizado, se realizaron distintos

tratamientos tal como se detalla en la Tabla III.5.

Tabla III.5. Detalle del tratamiento hidrotérmico realizado.

Tratamiento Objetivo Condiciones operacionales
Eliminar restos
de &acido oxalico Calcinacidén en flujo de aire
Térmico I remanentes en los cromatogréafico.
(T1) poros. 60 - 500°C, 2°C min'.

Estabilizacién de 500°C, 2 hs.

la altmina

Tratamiento en flujo de aire
cromatografico.

25 - 500°C, 2°C min™'.

500°C, 16 hs.

Térmico II Deshidratar la
(T2) altmina.

Inmersién del monolito en
agua deionizada: 100°C, 60
min.

Secado en estufa: 60°C, 60
min.; 150°C, 30 min.

Hidrotérmico Hidratar la
(H) alimina.
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La Tabla III.6 por su parte detalla las ©principales
propiedades texturales adquiridas en cada tratamiento mientras
que las Figuras I11.14, ITT.15 y IITI.16 muestran las

correspondientes imadgenes SEM obtenidas en cada etapa del

proceso.

Tabla III.6. Propiedades texturales obtenidas en cada

tratamiento.

Tratamiento Area sg§e££1c1al Volume% d?lporo Radio ge poro
[m® g ] [cm® g™'] [A]

T1 6,3 0,012 174

T1-H 48,1 0,052 18,7

T1-H-T2 40, 6 0,046 18,1

Mag= J000KX EHT=1500kV  Photo No, =383 Wo= 8mm Date :11 Mar 2011

Figura III.14. Imagen SEM correspondiente a la superficie
obtenida en T1.
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Figura IITI.15. Imagen SEM correspondiente a la superficie
obtenida en T1-H.

|—| Mag= 4000KX EHT=1000kV  Photo Ne.=32 WD= &mm Date :27 Dec 2011

Figura IIT.16. Imagen SEM correspondiente a la superficie
obtenida en T1-H-T2.

Las muestras resultantes al hidratar la altmina presentaron
dreas superficiales especificas siete veces mayores a las
originales (Tl). La morfologia de la superficie fue modificada,
siendo uniforme y presentado rebarbas de aproximadamente 100 nm,
lo que la hace oéptima para mejorar la adherencia de los
revestimientos cataliticos al sustrato metalico.

Los resultados obtenidos motivaron la realizacidén de un

trabajo en conjunto con el Grupo de Reactores perteneciente a la
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Planta Piloto de Ingenieria Quimica (PLAPIQUI) y el Instituto de
Técnicas Energéticas (INTE) , dependiente de la Universidad
Politécnica de Catalufia [60].

Se sintetizaron catalizadores estructurados de acuerdo a la
técnica de anodizado y posterior tratamiento hidrotérmico
descripta anteriormente. Luego se incorpord Cu-Zn y TiO,
respectivamente mediante dos diferentes técnicas para cada uno
de los compuestos: impregnacién a humedad incipiente (IHI) vy
sintesis hidrotermal (SH).

La sintesis por IHI permitié depositar mayor cantidad de
material catalitico que SH, con muy buena adherencia. El
recubrimiento catalitico TiO, presentd una capa homogénea vy
grandes particulas aglomeradas, mientras que el Cu-Zn mostrd
buena dispersidén y homogeneidad. Al soporte de TiO, se le
incorpordé oro con una solucidén coloidal de nanoparticulas del
mismo metal.

Se realizé un andlisis preliminar del desempefio del
catalizador de Cu-Zn en la reaccidn de reformado de metanol con
vapor. Se pudo concluir que el catalizador es activo aun bajo
alimentaciones concentradas.

Por su parte se estudidé el catalizador de Au/TiO, en la
reaccidédn de COPROX, el cual se mostrd estable durante
aproximadamente 30 horas de reaccidn.

Los resultados obtenidos, ameritaron el estudidé més exhaustivo
de 1los catalizadores sintetizados, el cual se encuentra

actualmente en desarrollo.
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CAPITULO IV

ESTUDIO DE LA ESTABILIDAD CATALITICA DEL CATALIZADOR

MONOLITICO PD/AL,O5;/AL

RESUMEN

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos en 1lo
que hace al reuso del catalizador monolitico Pd/Al1,03/Al, su
desactivacién y su posible recuperacidén. Se presentan en
principio las hipdtesis planteadas a fin de explicar el fendmeno
de desactivacidén junto al estudio sistemdtico realizado a fin de

corroborar o refutar dichas hipdtesis.

D. Boldrini, G. Tonetto, D. Damiani, Experimental study of the
deactivation of Pd on anodized aluminum monoliths during the
partial hydrogenation of vegetable o0il, Chem. Eng. J. 270 (2015)
378-384.
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IV.1l. Introduccién

Recientemente, los catalizadores monoliticos han recibido un
gran interés en aplicaciones cataliticas multifésicas [1,2,3].
Las reacciones de hidrogenacidén, obtuvieron especial atenciédn,
debido a las excelentes caracteristicas asociadas al transporte
de masa que poseen los monolitos y considerando que muchas de
estas reacciones se ven restringidas por este fendémeno. En
muchas reacciones de hidrogenacidén la tecnologia de reactores
convencional wutilizada hoy en dia estd basada en sistemas en
suspensidédn, operados en modo discontinuo o semi-continuo.

En este tipo de sistemas se utilizan catalizadores en forma de
polvo que se mezclan con el liquido reactante dentro de un
tanque agitado. Si bien esta tecnologia ha sido utilizada por
décadas en la industria, ésta presenta varias desventajas [3],
siendo la mé&s pronunciada la dificultad de separar el
catalizador en polvo suspendido en la mezcla reactante
finalizada la reaccidén. La filtracidén del catalizador es
costosa, requiere de un cuantioso tiempo y esencialmente todos
los casos resultan en la adicidén de una corriente de desechos
como también en la pérdida de catalizador y algo de producto.

Este hecho ha desalentado el uso de metales preciosos como
catalizador, ya qgque si bien estos poseen mayor selectividad vy
actividad, presentan un alto costo que los coloca en desventaja
frente a los catalizadores tradicionales. Diversos disefios
alternativos Dbasados en catalizadores monoliticos han sido
propuestos en estos Ultimos afios como potencial solucidn a estos

problemas [4,5,6,7]. Todos estos disefios tienen en comin no sdélo
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las ventajas asociadas a la transferencia de masa que presentan
los monolitos sino también una significativa reduccidén en la
complejidad del proceso, tal como se observa en la Figura IV.1

para el caso de una planta semi-continua de hidrogenacidén de

aceite vegetal.

TANQUE DE
REACTOR DE LLENADO

HIDROGENACION —

——— h L
E{] ACIDO CITRICO
. e
HIDROGENO

TANQUE POST-BLANQUEO

TIERRA DE BLANQUEO

B

|
FILTRO DEL CATALIZADOR FILTRO POST-BLANQUEG
FILTRO AUXILIAR ; X
TANQUE DE

VACIADO

CATALIZADOR FILTRO-BOMBA DE CARGA

TIERRA DE BLANQUEOD
AGOTADA

FILTRO-BOMBA DE CARGA
ACEITE DECOLORADO

154 .

' !
INTERCAMBIADOR DE B ACEITE HIDROGENADO
BOMBA DE CARGA CALOR

Figura IV.1l. Esquema simplificado de una planta de hidrogenacién
de aceites vegetales basada en una tecnologia convencional (Ruta
A) o tecnologia monolitica (Ruta B) [8].

En el proceso convencional, gran parte del consumo global de
energia es requerido para remover las particulas del catalizador
en un primer paso de filtracién y las trazas remanentes de
niquel lixiviado mediante una serie consecutiva de etapas de
blanqueamiento. La etapa final comprende la remocidédn de la torta
filtrante residual que ha quedado de las etapas anteriores.

La contribucién de estas etapas a la economia global del
proceso suele ser significativa, representando el 20 % del total

Q.

de los costos operativos, llegando a alcanzar hasta un 50 % de
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los costos totales si se excluyen el consumo de hidrdgeno vy
catalizador [9].

De este modo, las alternativas monoliticas mencionadas
[4,5,6,7], prescindirian de las etapas anteriores reduciendo los
costos operativos significativamente. A su vez, se requeririan
de menores cantidades de catalizador y menores temperaturas de
operacidén debido a la alta actividad de los metales nobles
frente al niquel, con lo cual los costos totales se verian
disminuidos. Si bien 1los catalizadores monoliticos han sido
propuestos para la hidrogenacidén de aceites vegetales hace vya
varios afios [10,11], este concepto no ha recibido demasiada
atencién.

Anteriormente se estudidé dentro del grupo de trabajo donde se
realizé la presente tesis doctoral, el desempefio de diversos
catalizadores monoliticos [12]. El1 més prometedor fue el de
aluminio anodizado impregnado con paladio (Pd/Al,03/Al1), el cual
mostrdé muy buena estabilidad mecéanica y una alta actividad, al
mismo tiempo que develd un descenso progresivo en la actividad a
través de los sucesivos reUsos. La Figura IV.2 muestra el

comportamiento observado.
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Figura IV.2. Actividad relativa para usos consecutivos del
catalizador Pd/Al1,03/A1 en la hidrogenacidén de aceite de girasol
[127.

Se plantean en principio diversas hipdétesis que puedan
fundamentar el fendmeno de desactivacidédn, las cuales seran
evaluadas a fin de refutar o validar las mismas.

El conocimiento del comportamiento del catalizador, conforme
éste es reutilizado, permitird por su parte determinar la
viabilidad de la presente tecnologia alternativa.

De este modo, se realiza durante el presente capitulo el
estudio de la estabilidad de los catalizadores monoliticos a
través de usos consecutivos, con el fin de entender 1los
fenémenos presentes y buscar alternativas para evitar o

disminuir el fendmeno de desactivacidn observado.

IV.2. Hipétesis de desactivacién

Se consideraron las siguientes potenciales causas de

desactivacidén: efecto térmico (reaccidn altamente exotérmica),
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envenenamiento del sitio activo por adsorcidédn de componentes
minoritarios contenidos en el aceite, pérdida del soporte,
pérdida del metal activo, bloqueo de los poros, sinterizado de
las particulas de paladio y formacidén de compuestos poliméricos.

A continuacidén se presentan los ensayos asociados a cada uno
de los postulados planteados en Dbusca de lograr un mayor

entendimiento del fendémeno que gobierna el proceso de

desactivacién del catalizador monolitico Pd/Al,03/Al.

IV.2.1. Pérdida del soporte catalitico

La Tabla IV.1 muestra los resultados del test de adherencia
donde se evaludé la estabilidad fisica del soporte catalitico
para tres diferentes muestras. Mediante el mismo se pudo

descartar la hipdétesis de una eventual pérdida de soporte.

Tabla IV.1l. Resultados obtenidos en el test de adherencia
mediante ultrasonido.

Muestra Peso inicial [g] Peso final [qg] Pérdida de peso [%]
1 1,08637 1,08640 0
2 1,08591 1,08598 0
3 1,10481 1,10476 0

IV.2.2. Bloqueo de los poros

La Tabla 1IV.2 informa los valores obtenidos de A4rea
superficial de una muestra sometida a reaccidn durante 10
ensayos a 373 K, 414 kPa, 1400 rpm y 60 minutos (set 1) sin

ningin tipo de tratamiento entre cada reaccién realizada. La

124



Estudio de la estabilidad catalitica del catalizador monolitico
Pd/A1203/AL1

]
carga del catalizador fue de 0,00168 KkQpg,exp Maceite - - Luego del
set de reacciones, la muestra fue sometida a un tratamiento de
limpieza en tricloroetileno a 353 K y posterior calcinacidén en
flujo de aire cromatografico a 773 K durante 12 horas. Se pudo
corroborar que luego de dichos tratamientos, el &rea superficial
original es recuperada, con lo cual la hipdétesis de blogqueo de
los poros fue desechada. Dado que los monolitos no presentaron
modificacién de sus propiedades morfolégicas al finalizar la
totalidad de retsos luego del tratamiento de limpieza vy

posterior calcinacién, la nulidad de la hipdétesis de pérdida del

soporte fue confirmada nuevamente.

Tabla IV.2. Resultados de area BET para las diferentes muestras

tratadas.

Muestra Area BET [m® g']
Sin uso 6,3
Lavado 5

Lavado y calcinado 6,3

IV.2.3. Pérdida de metal activo

A fin de determinar si la totalidad de la cantidad original de
metal noble depositada en el catalizador ha sido alterada a
través de los sucesivos reusos del catalizador ensayado en
reaccidn, se realizaron medidas de RTP.

Los perfiles de RTP obtenidos se muestran en la Figura IV.3,
para el caso de un catalizador fresco y el utilizado durante el

set 1. En ambos casos la carga de catalizador fue de 0,00168

-3
kgPd,exp Maceite -

125



Estudio de la estabilidad catalitica del catalizador monolitico
Pd/A1203/AL1

o
2,
A
O
E'
—
i
e
]
n
200 250 300 350 400 450 500
Temperatura [K]
Figura IV.3. Perfiles de RTP. Ref.: Catalizador fresco (-),

Catalizador usado (--).

El &4rea bajo las curvas presenta un valor de 32,1 u.a. para el
caso del catalizador fresco y 27,2 u.a. para el catalizador
usado. Teniendo en cuenta que el H, consumido es proporcional al
metal presente, es evidente que la masa del mismo no se ha

perdido conforme el catalizador ha sido reusado.

IV.2.4. Variacién en la cantidad de metal superficial expuesto

Con el fin de determinar si la cantidad de metal expuesto ha
sufrido variaciones conforme el catalizador es reutilizado, se
realizaron medidas de quimisorcidén dindmica de hidrdgeno. La
Tabla IV.3 muestra los resultados obtenidos para una muestra
fresca y una muestra utilizada durante 10 reacciones

consecutivas (set 1).
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Tabla IV.3. Resultados de quimisorcidén dinadmica de H, para 1los
monolitos nuevo y usado.

Monolito Paladio superficial expuesto [%]
Nuevo (gris) 35
Usado (negro) 5,6

Los resultados detallados en la Tabla IV.3 revelan gque ha
habido una notable pérdida en la superficie expuesta del metal.

Este ultimo resultado bien puede deberse al sinterizado de las
particulas de paladio o al cubrimiento de éste por materiales
poliméricos formados durante la reaccién.

La Figura IV.4 muestra la distribucién de tamafios de particula
para ambos catalizadores, nuevo y usado, obtenidos mediante
microscopia de alta resolucidén TEM. La Tabla IV.4 presenta los
didmetros medio aritmético, promedio volumen-adrea y promedio
volumen-peso para ambos casos. En las Figuras IV.5 y IV.6 se
observan las 1imagenes obtenidas mediante microscopia de alta
resolucidén TEM para el catalizador fresco y ensayado en reaccidn
respectivamente. Los resultados mostraron que el tamafio de las
particulas del metal noble permanece préacticamente inalterado,
en el catalizador que ha sido reutilizado durante 10 reacciones

consecutivas.
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Figura IV.4. Distribucidén del tamafio de particulas de paladio
obtenidas por TEM para el catalizador nuevo (negro) y para
catalizador usado (gris).

Tabla 1IV.4. Detalle de los resultados obtenidos mediante
microscopia TEM.

Catalizador DIn [nm] Dva [nm] Dvw [nm]
Usado 5,2 5,6 5,8
Nuevo 4,5 4,9 5,0
Dénde:

Dln= Media aritmética.
Dva= Promedio volumen-area.

Dvw= Promedio volumen-peso.

Las dos uUltimas definiciones de promedio (Dva y Dvw) se
corresponden con distintas técnicas de caracterizacidén de
tamafios. El promedio volUmen-&rea se relaciona directamente con

medidas obtenidas por quimisorcidén; mientras que el promedio
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volimen-peso, si bien no tiene un significado fisico directo, es
comparable con tamafios calculados por difraccidén de rayos x.
Considerando los errores provenientes de la precisién de la
lectura y de la calibracién de la amplificacidén del microscopio,

o)

el error estimado en los célculos es del 10 %.

Figura IV.5. Imagen TEM del Figura IV.6. Imagen TEM del
catalizador nuevo. catalizador usado.

En base a estos resultados se puede inferir que el fendmeno de
sinterizado no es la causa principal de desactivacidén, ya que la
distribucién del tamafio de particulas del metal activo no ha
cambiado considerablemente.

Por su parte, el marcado descenso en la cantidad de metal
expuesto determinado mediante quimisorcidén dindmica de hidrdgeno
podria atribuirse al envenenamiento o a la formacién de

compuestos poliméricos adsorbidos sobre la superficie metalica.
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IV.2.5. Adsorcién de componentes minoritarios contenidos en el

aceite

Anteriormente se ha reportado que compuestos como el azufre y
el fosforo se adsorben fuertemente sobre la superficie del metal
activo por medio de la donacidn de electrones [13].
Concentraciones mayores a 5 ppm de fosfolipidos [14] o azufre
[15] actl@an como veneno de los catalizadores utilizados. Si bien
la mayoria de los compuestos venenosos son removidos durante las
diferentes etapas previas a la hidrogenacidén en el procesamiento
industrial del aceite crudo, tales como el desgomado, refinado,
blanqueado y desodorizado, pequefias cantidades quedan
remanentes, conduciendo a una notable pérdida en la performance
del proceso de hidrogenacién.

Irandoust et al. [16] realizaron una revisidén sobre varios
compuestos que actuan como  veneno en la reaccién de
hidrogenacidén de aceites. Los autores investigaron los efectos
del azufre como veneno y el rol que cumple en la adsorcidédn de
los reactantes. Las grandes energias de enlace del azufre
adsorbido sobre los catalizadores metdlicos pueden explicar los
efectos de envenenamiento por compuestos sulfurados en
diferentes reacciones [17]. La quimisorcidén del azufre sobre el
catalizador depende de las propiedades electrbénicas del metal,
tales como el grado de reduccidén, la interaccidén metal-soporte,
el tamafio de las particulas metalicas, las propiedades &cido-
base del soporte y de la aleacidén [18].

La adsorcidén irreversible del azufre se incrementa al decrecer

la afinidad electrébnica. Por su ©parte, las propiedades
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electrénicas del metal pueden ser alteradas mediante las
caracteristicas acidas del soporte y la dispersién del metal. La
afinidad electrénica decrecerd cuando el tamafio de las
particulas disminuye, mientras que los metales depositados sobre
soportes altamente acidos son deficientes de electrones. De este
modo, Arcoya et al. [19] estudiaron la desactivacién de 1los
metales del grupo VIII encontrando el siguiente orden de
resistencia al azufre: Pt<Pd<Ni<Rh<Ru, atribuyendo este
comportamiento al fendémeno enunciado anteriormente.

Drowzowsky y Zajac [20] investigaron el efecto del fésforo y
el azufre en la hidrogenacién de aceite de soja, encontrando que
el azufre muestra un mayor efecto inhibidor que los
fosfolipidos. Los autores concluyen que, pese a que la velocidad
de reaccidédn es afectada considerablemente por estos compuestos,
la selectividad del proceso no cambia considerablemente.

Abraham y deMan [21] observaron que al incrementarse la
presencia de fésforo, el producto final de 1la hidrogenacidn
presenta mayores cantidades de C18:2, mientras que los niveles
de grasas sé6lidas y compuestos trans disminuyen.

Contrariamente, al incrementarse la adicidén de azufre, deMan
et al. [22] reportaron una mayor generacidédn de compuestos trans,
mientras que al disminuir los niveles de azufre la cantidad de
grasas sb6lidas aumenta.

Los resultados obtenidos mediante el andlisis llevado a cabo a
fin de determinar las cantidades totales de fésforo y azufre
contenidas en el aceite original utilizado durante las
reacciones se muestran en la Tabla IV.5. Los valores obtenidos

indican que los niveles contenidos en el aceite son
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despreciables desde el punto de vista de la desactivacidén, de

acuerdo a lo enunciado anteriormente.

Tabla IV.5. Contenido de fésforo y azufre en el aceite comercial
utilizado.

Muestra Cantidad de fésforo [ppm] Cantidad de azufre [ppm]

Lote 1 1,31 0,088
Lote 2 0,71 0,065

Con el fin de determinar si la desactivacién del catalizador
eventualmente se debe a la adsorcidén de compuestos minoritarios
contenidos en el aceite se realizaron 2 sets de 10 reacciones
consecutivas por duplicado de acuerdo a la Tabla 1IV.6,
utilizando en el caso indicado catalizador comercial Ni/SiO,
(Pricat 9910). El1 catalizador comercial de niquel actuaria como
sumidero de impurezas. Adicionalmente se realizdé una reaccidn a
373 K wutilizando sdélo catalizador de niquel bajo las mismas
condiciones y en la misma proporcidén que en el set 2. El niquel
se mostrd practicamente inactivo alcanzando una conversidén de

1,9 %.

Tabla IV.6. Sets de reacciones llevados a cabo.

Set Temperatura [K] Carga de Pd [kg nfﬁ Relacidén molar Ni:Pd

1 373 0,00168 0
2 373 0,00168 100

La Figura IV.7 muestra los perfiles de actividad alcanzados

para ambos sets de reacciones.
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Figura IV.7. Sets de reacciones llevados a cabo. Ref.: (A) set

1, (m) set 2.

Este resultado sugiere un posible envenenamiento del sitio
activo por adsorcidén de componentes minoritarios contenidos en
el aceite, aunque no explica la totalidad de 1los fendmenos
observados. La presencia de Ni en altas concentraciones respecto
al Pd (relacidén molar Ni:Pd = 100) disminuyd en forma parcial la
desactivacidén gradual del catalizador Pd/Al1,05/A1. De este modo
se realizé una reaccidén conteniendo una relacién molar
Ni:Pd=3000, encontrando el mismo nivel de desactivacidén gque en
el caso anterior.

A fin de investigar la hidrogenacidén de triglicéridos en
ausencia de contaminantes, se decididé wutilizar trioleina como
reactivo. Se realizaron 3 reacciones consecutivas a 373 K
(Sigma, 97 %) bajo las mismas condiciones de operaciédn
anteriores. La Tabla IV.7 muestra las concentraciones de los

diferentes reactivos a través de los sucesivos ensayos.
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Tabla IV.7. Distribucidén de productos para las reacciones de
hidrogenacidén llevadas a cabo con trioleina (Rx).

Estado C18:0 [%] C18:1 [%] C18:2 [%] Cl6:0 [%] C22:0 [%]
Inicial 5,8 82,7 7,2 3,5 0,8
Rx 1 15,2 78,9 1,6 3,5 0,8
Rx 2 12,9 79,9 2,9 3,5 0,8
Rx 3 11,6 78 6,1 3,5 0,8

Q

En la reaccién 1 la concentracién de C1l8:2 decae un 78 % en
relacién a la concentracién original, el C18:1 desciende en su
concentracién en un 4,6 % mientras que el C18:0 aumenta un 162
%. En la reaccién 2 el Cl8:2 desciende en un 60 %, el Cl18:1
desciende en un 3,4 % y el Cl1l8:0 aumenta en un 122,4 %. Por su
parte, en la reaccién 3 el C18:2 decae en un 15,3 %, el Cl18:1
cae en un 5,7 % mientras que el C18:0 aumenta un 100 %. Se puede
observar el mismo comportamiento descrito anteriormente para el
caso de hidrogenacidén con aceite de girasol comercial, donde
progresivamente el catalizador sufre una notable desactivacién.

Este resultado, en conformidad con lo observado al realizar
las reacciones con adicién de niquel, revela que la
desactivacidén del catalizador no estd asociada al contenido de

impurezas en el aceite, con lo cual ésta hipdétesis puede ser

descartada.

IV.2.6. Efecto térmico

Tal como pudo observarse en los sets de reacciones 1 y 2, el
catalizador sufre una fuerte desactivacién durante el primer
uso. Una de las posibles causas de este fendmeno, podria
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atribuirse a un efecto térmico, debido en principio a la
exotermicidad de la reaccidédn. A fin de evaluar este efecto, se
realizaron dos sets de 10 reacciones consecutivas 1llevados a
cabo a diferentes temperaturas, manteniendo las restantes
condiciones de operacidén en los valores utilizados en el set 1.
La Tabla IV.8 detalla las condiciones utilizadas en ambos sets,

mientras que la Figura IV.8 muestra los perfiles de actividad

relativa para las dos series de ensayos.

Tabla IV.8. Sets de reacciones llevados a cabo.

Set Temperatura [K] Cantidad de Pd [mg] Relacidédn molar Ni:Pd
1 373 1,2 0
3 353 1,2 100
1 g
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Figura IV.8. Diferentes sets de reacciones llevados a cabo.
Ref.: (A) set 1, (#) set 3.

Nuevamente el niquel se mostrd practicamente inactivo en la
o)

reaccidén a 353 K, siendo las conversiones alcanzadas de 0,1 %

luego de 1 hora de reacciédn.
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Se puede observar que cuando la reaccidn se realizé a 353 K
(set 3) la pérdida de actividad mostrada fue similar a los casos

anteriores por lo cual no es atribuible la desactivacién a un

efecto térmico local sobre el monolito.

IV.2.7. Formacién de compuestos poliméricos

Con el fin de estudiar la hipdétesis de formacidn de compuestos
poliméricos residuales en el catalizador, se analizaron por FTIR
los monolitos nuevos (N) y usados durante 10 reacciones
consecutivas (set 1). La Figura 1IV.9 muestra 1los resultados
obtenidos. La muestra denominada “L” corresponde a monolitos
utilizados en reaccidn, los cuales se sometieron a tratamiento
de limpieza. Las muestras se trataron en tricloroetileno a 343 K
durante 10 minutos, luego se sometieron a un bafio ultrasdnico
sumergidas en el mismo solvente, posteriormente se lavaron con
acetona a 303 K durante 5 minutos y por ultimo se secaron a
temperatura ambiente durante 24 horas. Por su parte, la muestra
qgque se indica como “LC” refiere a los monolitos ensayados en
reaccién, lavados en tricloroetileno segin el procedimiento
descripto anteriormente y calcinados a 773 K durante 24 horas en

flujo de aire cromatogréafico.
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Figura IV.9. Espectros I.R. para los diferentes monolitos
analizados. Ref.: N (-.-), L (=), LC (--).

Los espectros IR de las muestras presentaron diferentes grupos
alifdticos. Las principales sefilales corresponden al estiramiento
C-H cerca de los 3000 cm™® y a la deformacién C-H alrededor de

los 1460 cm™ y 1380 cm'. También se encuentran presentes grupos

1

C=0 en la sefial cercana a 1750 cm™ y grupos C-0 en la sefial

1

presente en 1250 cm . !

La seflal cercana a 1460 cm~ también es
atribuida a los grupos funcionales C=0, mientras que la sefial en
970 cm' corresponde a las olefinas trans y las sefiales en 3008
cm™ y 1655 cm' son caracteristicas de las olefinas cis.

El ancho e intenso pico centrado en los 3500 cm™' es
caracteristico del estiramiento de los OH asociados al contenido
de agua, mientras que las sefiales debajo de los 1000 cm' se
atribuyen a 1las vibraciones Al-O provenientes del soporte de
altmina.

'y 1465 cm™' indican la

Los picos centrados en los 1547 cm”
presencia de aniones oxalato [23,24]. Estas bandas son asignadas

al estiramiento simétrico vy antisimétrico de los aniones
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carboxilato y la diferencia entre sus longitudes de onda
sugieren una coordinacidén puente bidentado de los grupos oxalato
con los cationes del aluminio [25,26].

Mata Zamora et al. [27] realizaron diferentes andlisis
termogravimétricos sobre muestras de alUminas obtenidas por
anodizado. Al wutilizar 4&cido ox&lico como electrolito 1los
autores determinaron que la pérdida de masa observada por encima
de los 1000 K se atribuye a la descomposicidén térmica de 1los
grupos oxalatos. Este mismo comportamiento fue reportado por
Vrublevsky et al. [28], quienes estudiaron mediante FTIR el
comportamiento térmico de las capas de alumina obtenidas
mediante anodizado con &cido ox&lico, determinado que éste
compuesto es retenido dentro del film del 6éxido de aluminio
durante el proceso de sintesis.

De acuerdo a estos estudios, si bien existen grupos oxalato
remanentes del proceso de anodizado, se requiere de altas
temperaturas para evidenciar cambios atribuibles a su presencia.

Se puede observar como el lavado y posterior calcinacidn
genera una disminucién en las sefiales cercanas a los 3000 cm’™’,
1460 cm™ y 1380 cm', asociadas a los modos de vibracién del
enlace C-H, lo que indicaria la presencia de residuos carbonosos
muy dificiles de eliminar, aun cuando se ha sometido a los
monolitos a un fuerte tratamiento de limpieza.

En cuanto a los resultados obtenidos mediante XPS, la Tabla
IV.9 muestra las sefiales obtenidas tanto para un catalizador sin
uso como para un catalizador ensayado en reaccidén durante 10
usos consecutivos a 373 K bajo las condiciones operativas vya

mencionadas (set 1). Los espectros se encuentran corregidos por
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efecto de <carga con un valor de referencia de la sefial

correspondiente al C 1ls igual a 284,6 eV.

Tabla IV.9. Resultados de XPS para los catalizadores nuevo Yy

usado.

Muestra Catalizador nuevo Catalizador usado
Regidn Area/ (FSR.T.CLM) ev Area/ (FSR.T.CLM) ev
C 1ls 28158, 90 284,6 22210,40 284,6
O 1ls 64624, 60 531,0 82279,40 531, 3
S 2p 503,33 168, 9 - -
Al 2p 39850, 70 74,1 49946,50 74,3
Si 2s 935,03 153,0 - -
Pd 3d5/2 362,34 336,8 117,97 336,4
Ca 2p3/2 738,79 346,4 411,81 346,5
Zn 2p3/2 638, 80 1022,1 - -
Dénde:

T=Transmisién.
CLM=Camino libre medio.

FSR=Factor de sensibilidad relativo.

Las Figuras IV.10-IV.12, por su parte, exponen los espectros

comparativos de las muestras nueva y usada respectivamente.
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Figura IV.1ll. Espectro asociado al O 1ls. Ref.: A) Catalizador
nuevo, B) Catalizador usado.
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En base a los resultados expuestos en la tabla anterior se
puede observar gque no hubo corrimientos en los espectros para
cada uno de los compuestos analizados, lo cual indicaria que no
han ocurrido cambios en las interacciones entre los compuestos
presentes.

En cuanto a la disminucién o desaparicién de las sefiales
asociadas a los compuestos silicio, azufre, zinc y calcio en la
muestra ensayada en reaccidén con relacidén a la muestra fresca,
se podria adjudicar este fendémeno a la remocidén de estos
compuestos conforme los catalizadores son reutilizados vy
posteriormente sometidos a un tratamiento de limpieza vy
calcinacién. Dichos compuestos estdn presentes en cantidades
minoritarias en el &cido oxalico utilizado durante el proceso de
anodizado, con lo cual la superficie del catalizador podria
incluir este tipo de elementos. De los compuestos mencionados
anteriormente, solo el calcio permanece presente en las muestras

ensayadas en reaccidédn, lo cual es racional ya que éste posee la
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maxima concentracién superficial de acuerdo a los resultados
obtenidos para la muestra fresca.

En la Tabla 1IV.10 se detallan las relaciones entre 1los
principales compuestos de interés. Se puede observar que la
relacién Al/O es practicamente igual en ambas muestras, lo cual
indicaria que los porcentajes informados mediante la técnica de
XPS estdn asociados a la estequiometria de la capa de altmina.
La relacién Pd/Al decae para el catalizador usado respecto al
catalizador nuevo, lo cual bien podria atribuirse a un fuerte
sinterizado (descartado anteriormente) o a un cubrimiento

parcial de la superficie del metal noble por residuos

carbonosos.

Tabla IV.10. Relacién entre los compuestos de interés obtenidos
mediante XPS.

Relacidn Catalizador nuevo Catalizador usado
Al/0 0,616 0,607
Pd/Al 0,009 0,002

Las Figuras IV.13 y IV.1l4 muestran los espectros asociados al
C 1ls para los catalizadores nuevo y usado respectivamente,
mientras que la Tabla IV.11 detalla la contribucién de cada

especie carbonosa presente.
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Tabla IV.11l. An&dlisis XPS de las diferentes especies carbonosas.

Composicién [%]*

Energia de

Especies Catalizador Catalizador
enlace [eV]
nuevo usado
Adventicio
I (C=C) 284,5 80,3 75,3
Alcohol o
II éter (C-OH o 286,7-287,0 9,0 9,7
C-0-C)
Carboxilo o
III éster (O- 289,3-289,4 10,7 15,0
C=0)

*Refiere a la concentracidén atdmica superficial sobre el C total.
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Tal como se puede observar, la contribucidén de los picos II y
ITTI es mayor en el catalizador wusado en relacidén al nuevo,
comportamiento que puede ser explicado por la deposicién de
compuestos carbonosos durante la reaccidn.

Bajo la hipdtesis de formacidén de compuestos poliméricos, vy
teniendo en cuenta la susceptibilidad de los aceites a la
polimerizacién térmica [29] vy a la formacién de oligdmeros

causada por oxidacién [30], las cuales son catalizadas por

metales [31,32], se procedidé a realizar los siguientes ensayos:

e Dos reacciones consecutivas bajo las mismas condiciones
del set 1, donde se procedié a wvaciar el reactor sin

someter el catalizador al contacto con el aire.

e Dos diferentes ensayos (373 K/293 K) bajo las mismas
condiciones del set 1 (exceptuando la temperatura en el

segundo ensayo), donde se suplanté el H, por N,.

En el primer ensayo realizado se determindé que la pérdida de
actividad relativa se corresponde con lo observado anteriormente
para el set 1 (49 % y 51 % de pérdida en la actividad para el
presente ensayo y para el set 1 respectivamente). Este hecho
devela que la desactivacidén no es causada por el contacto del
catalizador con 0O,, descartando de esta manera la formacidén de
oligbmeros como fendmeno explicativo de la desactivacidn.

En cuanto a los ensayos llevados a cabo con N, como fase

gaseosa, se realizaron medidas de quimisorcidén dindmica de H,
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para los catalizadores antes y después de cada ensayo. La Tabla

IV.12 muestra los resultados obtenidos para ambos casos

analizados.

Tabla IV.12. Resultados obtenidos mediante quimisorcidén dinamica

de H,.
Temperatura [K] Pérdida de superficie metédlica expuesta [%]
293 2,8
373 80

De esta manera, la posible fuente de 1la formacidédn de 1los
depdésitos carbonosos es el medio de reaccidén mismo. Es sabido
que los aceites vegetales poseen la habilidad de polimerizar
(cross 1link) para formar capas sd6lidas insolubles, referidas a
menudo en la industria automotriz como barnices o gomas. Esta
caracteristica se presenta como una desventaja al intentar
utilizar los aceites como base combustible. El1 fendmeno de
polimerizacidén ocurre en tres dimensiones simultédneamente
resultando en un barniz duro e insoluble. Los triglicéridos
insaturados son altamente reactivos en presencia de oxigeno. Aun
en ausencia de este gas en el medio de reaccién, el
calentamiento del aceite podria causar la polimerizacidén de las
moléculas.

Por su parte, los catalizadores pueden aumentar la velocidad
del proceso. Comunmente en la industria de las pinturas y los
barnices estos son llamados “driers”. Diferentes iones metdlicos
pueden actuar como catalizadores incluyen el plomo, cobalto,

manganeso, hierro, =zinc, aluminio, wvanadio, cobre, niquel vy
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cromo entre otros. Apenas un 0,005 % de estos iones es necesario

para catalizar totalmente el proceso de secado en pinturas [33].

IV.3. Recuperacién del catalizador

IV.3.1. Tratamiento de limpieza y calcinacién

A fin de determinar la efectividad lograda mediante la
limpieza con tricloroetileno detallada en los parrafos
anteriores, se realizdé la comparacidén entre los sets de
reacciones 1 vy 4, descriptos anteriormente. La Figura 1IV.15

presenta los resultados obtenidos.
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Figura IV.15. Diferentes sets de reacciones llevados a cabo.
Ref.: (A) set 1, (e) set 4.

Tal como se puede observar en la Figura IV.1l5, la limpieza con
solvente y posterior calcinacidén genera un descenso menos
pronunciado en la actividad del catalizador, aunque no logra

recuperar el comportamiento original. Esto evidenciaria la
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presencia de restos poliméricos muy dificiles de quitar atn con
un tratamiento severo de recuperacidn.

De acuerdo a lo enunciado en la introduccién del presente
capitulo, los monolitos de aluminio anodizado poseen diversas
ventajas respecto a los constituidos de otros materiales, aunque
su temperatura de fusidén (933 K) es un impedimento a fin de ser
utilizados en reacciones que requieran altas temperaturas de
operacién. Del mismo modo, un tratamiento de recuperacién
térmico agresivo seria perjudicial para la estabilidad
morfoldgica de este tipo de catalizadores estructurados, por 1lo
que se decidid estudiar la actividad y posterior regeneracidn de
un catalizador comercial ICI 38-6 tipo egg-shell. El mismo esta
constituido por un soporte de alumina siendo la fase activa
paladio con lo cual soportaria mayores temperaturas al intentar
ser regenerado.

La Tabla 1IV.13 informa las caracteristicas morfoldgicas
principales del mismo. La dispersidén metdlica del catalizador
fue de 20 % mientras que su carga nominal fue de 0,037 % de
paladio. En las Figuras IV.16 y IV.17 se detallan las curvas
correspondientes a la isoterma de adsorcidén-desorcidén de N, vy

distribucibén del tamafio de poros respectivamente.

Tabla IV.13. Caracteristicas morfoldgicas del catalizador
comercial ICI 38-6 utilizado.

Area BET [m’ g'] Radio de poros [A] Volumen de poros [cm® g']

8,79 100 0,0217
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Figura IV.16. Isoterma de adsorcidén-desorcidédn del catalizador
comercial ICI 38-6.
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Figura IV.17. Distribucidén del tamafio de poros correspondiente
al catalizador ICI 38-6.

Tal como se demostrdé anteriormente, el catalizador monolitico
Pd/Al1,05/A1 sufre una progresiva desactivacidén conforme éste es
reutilizado. Las diferentes metodologias de recuperacidén de la
actividad del catalizador vy caracterizaciones correspondientes

mostraron que la adsorcién de compuestos secundarios generados
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durante la reaccidén seria la potencial causa del fendmeno
observado.

Se llevd a cabo una reaccidn a 473 K utilizando el catalizador

en pellets dispuestos bajo una configuracién de reactor tipo

Carberry tal como se observa en la Figura IV.18.

s
Figura IV.18. Reactor tipo Carberry utilizado en los ensayos con
catalizador comercial.

Luego de la reaccidén el catalizador fue sometido a un
tratamiento de limpieza con tricloroetileno (L), de acuerdo al
procedimiento citado anteriormente. Posteriormente se realizd un
tratamiento térmico en flujo de nitrdégeno a 623 K durante 24
horas (LN) para luego calcinar el catalizador a 973 K durante 7
horas en flujo de aire cromatografico (LNC).

La Figura IV.19 muestra los espectros obtenidos mediante FTIR

para cada una de las etapas mencionadas.
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Figura IV.19. Espectros I.R. correspondientes al catalizador ICI
38-6. Ref.: Nuevo (-), LNC (..), LN (-=), L (-.-).

Tal como se puede observar, las seflales asociadas a 1los
residuos carbonosos desaparecen practicamente en su totalidad,
regresando a su estado original donde el catalizador se
encontraba sin un uso previo. Este resultado indica que 1los
compuestos carbonosos residuales contenidos en el catalizador
ensayado en reaccién se pueden descomponer térmicamente, pero a
temperaturas relativamente elevadas.

Ping et al. [34] realizaron un estudio sobre la desactivacidn
de catalizadores de paladio soportado en la decarboxilacidn de
dcidos grasos. Luego de emplear los catalizadores en la reaccidn
de 1interés, los autores sometieron a estos a una limpieza
secuencial a 353 K durante 12 horas respectivamente. Los
andlisis realizados denotaron que los catalizadores recuperaban
el &rea superficial, la porosidad y, a diferencia de nuestros
resultados, la superficie expuesta del metal activo. Los
resultados mediante FTIR reportados son comparables a 1los
obtenidos en este trabajo, donde luego del correspondiente
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procedimiento de recuperacién las sefiales correspondientes a
compuestos organicos (C-H en 3000 cm™, C=0 en 1250 cm* y C=0 en
1750 cm™') desaparecen en forma significativa.

Posteriormente se realizaron ensayos de RTP y quimisorcidén de
hidrdégeno, encontrando que las particulas de paladio sufrieron
un fuerte sinterizado, tal como se ha reportado anteriormente
para este tipo de catalizadores [35]. La Figura IV.20 muestra
los perfiles de RTP para los catalizadores nuevo y usado. La

)

dispersidén metdlica para el catalizador usado fue de 3,63 %.

]

[u.a.

Sefial TCD

0 100 200 300 400 500 600
Temperatura [K]
Figura IV.20. Perfiles de RTP de los catalizadores ICI 38-6.
Referencias: nuevo (-), usado (--).

IV.3.2. Recuperacién del sustrato

Otro aspecto a tener en cuanta, dentro del marco de la posible
reutilizacidén del catalizador, es la recuperacidn del sustrato.
Tal como se describidé a lo largo del Capitulo III, la sintesis

de aluminio anodizado comprende una serie de etapas
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relativamente complejas, las cuales requieren cuantiosos
recursos, ya sea materiales, energéticos o humanos.

De este modo se procedidé a estudiar la posibilidad de
reutilizar el sustrato de aluminio anodizado, una vez que el
catalizador ha ©perdido précticamente la totalidad de su
actividad catalitica.

En las Secciones IV.2.1 y 1IV.2.2 se comprobd que el sustrato
monolitico de aluminio anodizado posee Dbuena estabilidad
mecadnica. Ademéds, se determindé que las propiedades morfoldgicas
del mismo son recuperadas luego de un adecuado tratamiento.

Los sustratos recuperados de acuerdo a esta metodologia
(limpieza vy posterior calcinacién descripta en la Seccidn
IV.2.2) fueron impregnados nuevamente con la misma carga de
paladio que los catalizadores utilizados en el set de reacciones
1. Estos catalizadores fueron ensayados en reaccidén bajo las
mismas condiciones wutilizadas en el set 1 durante 5 wusos

consecutivos (set 5). La Figura IV.21 muestra los resultados de

actividad obtenidos.
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Figura IV.21. Sets de reacciones llevados a cabo. Ref.: (A) set

1, (W) set 5.

Los resultados obtenidos muestran que es posible reutilizar el
sustrato luego de su desactivacidén si éste es 1impregnado
nuevamente con el metal activo. Este hecho proporciona una nueva
variante a la hora de optimizar los costos asociados al uso de
esta tecnologia. De este modo la recuperacidén del metal podria
realizarse luego de wuna serie de ciclos de desactivacién-
recuperacidén-impregnacién, prolongando asi la vida util del

sustrato.

IV.4. Conclusiones

Se obtuvieron mediante un proceso electroquimico monolitos de
aluminio anodizado, los cuales fueron impregnados con paladio.
La distribucidén de los poros obtenidos fue uniforme al igual que
el espesor de la capa de alumina formada. Las caracteristicas

del ¢éxido de aluminio sintetizado resultaron aptas a fin de
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utilizar los sustratos con fines cataliticos en el sistema de
reaccidén en estudio.

Los catalizadores, denominados Pd/Al,05/Al, fueron ensayados
en reaccidn durante usos consecutivos, mostrando una
desactivacién progresiva conforme estos son reutilizados. A fin
de determinar las potenciales causas de desactivacidén se realizd
un estudio sistemdtico buscando refutar o validar las hipdtesis
planteadas.

Al someter el catalizador a una limpieza con solvente vy
posterior <calcinacién, se corrobordé que las caracteristicas
morfoldgicas del sustrato catalitico recuperaban su condicidn
original, mientras qgue la cantidad de metal noble depositada
también permanecia 1inalterada. Por su parte, la cantidad de
metal expuesto decaia considerablemente, pese a que el tamafio
medio de las particulas metdlicas permanecia constante. Los
anédlisis realizados mediante espectroscopia FTIR, mostraron qgue
atin luego de una limpieza con solvente y posterior calcinacién
se obtienen seflales remanentes asociadas a las interacciones del
carbono.

Estos resultados develaron que la causa de desactivacidén es la
formacidén de compuestos carbonosos fuertemente adsorbidos sobre
la superficie del metal activo muy dificiles de extraer, aun
bajo condiciones severas de recuperacién.

Los mismos son atribuibles principalmente a la formacidén de
compuestos poliméricos por accidén de la temperatura, aun en
ausencia de oxigeno y posiblemente bajo la asistencia del mismo

catalizador.
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CAPITULO V

ANALISIS DE LOS FENOMENOS DE TRANSPORTE DE CALOR Y MASA

RESUMEN

Se presenta en este capitulo el andlisis correspondiente a los
fendémenos de transporte involucrados en el sistema de reaccidn
estudiado.

Se describen las metodologias utilizadas a fin de determinar
los coeficientes de transporte de masa necesarios para evaluar
el comportamiento del reactor utilizado.

Asi mismo se detallan los criterios necesarios para
cuantificar los efectos difusionales de calor, discriminando de
este modo la importancia que eventualmente estos puedan tener
sobre el desempefio de la reaccidn.

Por ultimo se desarrolla tedricamente la obtencién de las
soluciones analiticas del factor de efectividad global para
geometria planar en un sistema de reaccidén trifasico, validas
para diferentes tipos de <cinéticas aplicables al sistema de

reaccidén en estudio.

D. Boldrini, G. Tonetto, D. Damiani, Overall Effectiveness Factor for
Slab Geometry in a Three-Phase Reaction System, Int. J. Chem.
React. Eng, 12(1) (2014) 1-11.
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V.1l. Introduccién

Si bien la cinética de la reaccidédn de hidrogenacidén de aceites
vegetales ha sido evaluada ampliamente, la misma se ha estudiado
en reactores con el catalizador en suspensidén o “slurry”, siendo
pocos los autores que consideran los efectos de transferencia de
masa [1,2,3,4].

Otro aspecto a tener en cuenta en este tipo de reacciones
fuertemente exotérmicas, es la posible existencia de efectos
térmicos asociados al transporte de energia, dentro de los poros
del catalizador y con el fluido gque lo rodea. Los perfiles de
temperatura entre el seno del fluido y el mismo catalizador
suelen ser considerables para este tipo de reacciones, por 1lo
que el modelado cinético puede conducir a un resultado errdneo
al no considerar el transporte de energia interfacial e
intraporoso.

De este modo, se analizan en el presente capitulo los efectos
asociados al transporte tanto de calor como de masa,
considerando las caracteristicas del sistema de reaccidén en

estudio.

V.2.Estimacién de los efectos difusionales de calor

Los problemas difusionales de transferencia de calor fueron
evaluados previo al modelado del reactor, logrando asi
introducir dentro del modelo matemdtico la temperatura de
reaccidén verdadera, evaluada sobre la superficie de metal

activo.
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Existen varios criterios a fin de evaluar los efectos
difusionales de <calor en sistemas cataliticos, todos estos
basados en el calor de reaccidén y las propiedades de transporte
del sistema. Froment y Bischoff [5] proponen dos formulaciones
sencillas tanto para la difusién interfacial como para la

intraporosa.

V.2.1. Efectos difusionales externos de calor

Realizando wun Dbalance de energia entre el fluido vy 1la
superficie del catalizador se verifica que el calor que se
genera por reaccidédn es igual a la velocidad de transferencia de
calor entre el catalizador y el fluido que lo rodea, de acuerdo

a la siguiente expresidén [5]:

Reordenando la Ecuacién V.1, se obtiene una expresidén para la
diferencia de temperatura entre el seno del fluido vy 1la

superficie del catalizador:

(—AH) THZ w

(T = Tp) = 222 (V.2)

La totalidad de 1los paradmetros presentes en la expresién
anterior, ©pueden ser obtenidos experimentalmente, salvo el
coeficiente de transferencia de <calor, el cual puede ser
calculado mediante alguna correlacidn para el numero de Nusselt,
el cual se define como:
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__hL _ Transferencia de calor por conveccion

Nu (V.3)

Af Transferencia de calor por conduccion

Varios autores han propuesto correlaciones para este numero
adimensional en sistemas de tres fases basadas en los patrones
de flujo dentro del canal y en las dimensiones de las burbujas
de gas y los tapones de liquido.

Edvinsson y Cybulski [6], utilizaron la correlacidén de
Hatziantoniou y Andersson [71, desarrollada para flujo
segmentado en capilares, para el cédlculo del coeficiente de
transferencia de masa en monolitos como funcién de la longitud
de los tapones de liquido. Debido a que el calor y la masa son
transportados mediante mecanismos similares, las correlaciones
para el numero de Sherwood (masa) pueden extenderse al calculo
del numero de Nusselt (calor) y viceversa.

Bersic y Pintar [8], desarrollaron wuna ecuacién para el
coeficiente de transferencia de masa en capilares circulares
como funcién de las dimensiones caracteristicas del flujo
segmentado, véalida para flujo tipo Taylor, logrando reproducir
los datos experimentales en un amplio rango de variables. Kashid
et al. [9], realizaron una extensa revisidén de estos conceptos,
incluyendo sistemas gas-liquido y liquido-liquido en capilares.
Del mismo modo, Kreutzer et al. [10] presentaron correlaciones
para los coeficientes de transferencia de masa gas-liquido,
liquido-sé6lido y para el numero de Nusselt como funcidédn de las
dimensiones de los tapones de liquido, validas para flujo tipo
Taylor en monolitos cerédmicos. Los autores afirman que para este
tipo de flujo dentro de los canales, la longitud caracteristica

de los tapones de liquido, calculada como el cociente entre su
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longitud y el didmetro del canal, adquiere un valor aproximado a
3. Kreutzer et al. [11], posteriormente, correlacionaron la
longitud de los tapones de liquido como una funcidén de la caida
de presién en el canal y el numero de capilaridad (N¢). Este
ultimo representa el efecto relativo entre la viscosidad
(fuerzas viscosas) y la tensidén superficial que actla a través
de una interfase entre un ligquido y un gas, o entre dos ligquidos
inmiscibles.

Si bien las ecuaciones mencionadas anteriormente correlacionan
los datos en forma correcta para sistemas trifdsicos en
monolitos como el utilizado durante el desarrollo de la presente
tesis, la necesidad de conocer tanto el tipo de flujo como las
dimensiones de las burbujas de gas y de los tapones de liguido
en el interior de los canales hace que sean de dificil
aplicacién.

Una alternativa, seria utilizar alguna de estas correlaciones
detalladas anteriormente y aproximar la longitud de los tapones
de liquido de acuerdo a lo propuesto por Kreutzer et al. [10] o
bien obtener dicho pardmetro en funcidén de la caida de presidn a
través del monolito. Edvinsson et al. [12] han desarrollado un
método sencillo mediante el cual se puede estimar la caida de
presién en los canales, Dbajo la configuracién de reactor
monolitico agitado, basado en mediciones de torque y potencia.

Otra cuestidén a tener en cuenta, es la geometria del canal, es
decir la forma de la seccidén transversal del mismo. La obtencidn
de wvarios de los numeros adimensionales involucrados en el
cdlculo de los coeficientes de transferencia de calor y masa,

involucran longitudes caracteristicas, didmetros hidraulicos vy
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constantes definidas para cada geometria. De este modo, el uso
de alguna correlacién destinada a obtener dichos coeficientes
debe realizarse contemplando las caracteristicas geométricas del
canal.

El desarrollo de las correlaciones detalladas anteriormente,
se ha enfocado principalmente en canales circulares, cuadrados y
en algunos casos triangulares. Cybulski y Moulijn [13] modelaron
la transferencia de calor en monolitos metdlicos con canales
sinusoidales para el caso de reacciones en fase gas,
considerando la geometria triangular. Irandoust y Andersson
[14], por su parte, presentaron una serie de correlaciones
vadlidas para monolitos en aplicaciones diferentes a las
asociadas a las automotrices, incluyendo sistemas multifédsicos y
varias geometrias de canal. Shah y London [15] realizaron un
estudio sobre conveccidn forzada en ductos, donde condensan una
gran cantidad de informacidén abarcando diferentes geometrias vy
condiciones de flujo.

Por otra parte, muchas de estas correlaciones sbélo son validas
para situaciones donde el flujo se encuentra totalmente
desarrollado, de modo que no aplican en monolitos de escasa
longitud como los utilizados en el presente trabajo. Se conoce
que para el caso de canales relativamente cortos, como los
utilizados en reactores con agitador monolitico el flujo se
encuentra en desarrollo [16].

Si el perfil de velocidad se encuentra totalmente desarrollado
y el perfil de temperatura en desarrollo, resulta el cléasico
problema de Graetz. En la regidédn de entrada térmica, 1los

resultados son funciones dependientes en menor medida de la
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forma y la geometria del ducto. Dos mecanismos se tienen en
cuenta a fin de calcular el numero de Nusselt: conveccidébn en la
direccién axial y difusién molecular en la direccidn radial.
Este comportamiento es representado por la siguiente expresidn

analitica aproximada, desarrollada por Lévéque [17,18,19]:

c* 1/3
Nuoo (Z—) (V.4)

La extensidén de la regidén de entrada depende de si el flujo es
laminar o turbulento. Se define el numero de Reynolds para flujo

interno como:

Rep = "Z;’h (V.5)

Para valores de Rep <2300 se dice que el flujo es laminar, tal
como ocurre en el presente andlisis (Rep =100 en todo el rango
de condiciones analizadas).

Para flujo laminar, la longitud de entrada térmica se define
como la distancia a la cual el perfil térmico se desarrolla

completamente. Esta se puede expresar de acuerdo a la siguiente

expresién:

Ly = 0,05 Rep, PrD,, (V.6)

Por su parte, la longitud de entrada hidrodindmica para flujo

laminar se define como la distancia a la cual el perfil de
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velocidad se desarrolla por completo [20]. La misma se define

como :
Ly = 0,05 Rep, Dy, (V.8)

Hoek [16] utilizdé la aproximacidédn de Lévéque en un reactor con
agitador monolitico para un sistema trifédsico, reproduciendo los
datos experimentales en forma razonable. Muzychka y Yovanovich
[21] desarrollaron un unico modelo basado en la ecuacidén de
Lévéque para predecir el numero de Nusselt en canales no
circulares, obteniendo resultados similares a los reportados por
otros autores [15,22,23,24,25,26].

De esta manera, los autores [21] proponen una Unica ecuacidn
general véalida para cualquier geometria donde el flujo solo se
ha desarrollado hidrodindmicamente (flujo de Graetz), de acuerdo

a la siguiente expresién:

e Y
) = [fercs (22} +fe (ZB)] o

_ 12
SR Va = e i camn(X)]

2e

(v.10)

« _ ZRey Pr
L

z (V.11)

Los valores utilizados para las constantes (C;, C; y (3 fueron
3,24, 1,5 y 0,409 respectivamente, mientras que el parametro ¢
toma un valor de 1/10 [21]. Para el sistema en estudio evaluado

a 373 K, las longitudes de entrada térmica (Ly) e hidrodinamica
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(Lp) fueron 0,26 y 0,003 metros respectivamente, indicando un
flujo de Graetz (L> Ly, LKLLy).
El &rea de flujo en los canales sinusoidales fue calculado

como [137:

A=2bacos(f) (V.12)

B se define como el angulo de inclinacién de la corrugacidn,
referido a la direccidédn vertical. El mismo fue obtenido mediante
la medida experimental directa a partir de la vista frontal del
monolito. Se muestra a continuacién el resultado obtenido

mediante microscopia electrdénica de barrido (SEM) :

o - A\
Figura V.1l. Angulo de inclinacién de corrugacién (B).

Los valores obtenidos para los parédmetros fp, a, b y c
respectivamente fueron: 38°, 1,5 mm, 1,25 mm y 0,75 mm.

Para el calculo del numero de Reynolds es necesario conocer la
velocidad en el interior de los canales. Sanchez M. [27] estudid
el sistema de reactor con agitador monolitico utilizando las

mismas condiciones de reaccidén y tipo de monolito que las
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empleadas en el presente trabajo. Mediante el método
experimental presentado por Edvinsson et al. [4], el autor
estimé la velocidad 1lineal en los canales del monolito,
basidndose en mediciones del torque (t) y potencia (W).
Suponiendo flujo desarrollado por el canal y despreciando los
efectos de entrada, la ecuacidén para la velocidad lineal en un

canal se puede expresar de forma similar a la ley de Darcy [15]:

v=2% (v.13)
Up Lc¢
B= % (V.14)

Excepto el cambio en la presidn, todos los valores de la

Ecuacidén V.13 son conocidos. El valor aproximado de AP se puede
estimar a partir de mediciones del torque.

A partir de un balance de fuerzas se obtiene:

T
AP'_Z;T(V'ls)

La distancia “” y el é&rea “A;” se obtienen de la geometria

del agitador.

l =D, —D,, (V.16)

s

Una expresidédn para calcular la caida de presidén AP, se obtiene

a partir de la Ecuacién V.15 utilizando los valores de Af y l:
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_ T
- T
(Da_Dm) n Drzn

AP (v.18)

Para completar la Ecuacién V.18 es necesario conocer el
torque, el cual se puede calcular a partir del consumo de
potencia. Finalmente, a partir de mediciones eléctricas (voltaje

y corriente) se determind la potencia del motor del agitador.

W=VI (v.19)

W=2twmrn (V.20)

Al torque se le deben restar los efectos originados por las
partes del agitador que no estéan asociadas con el flujo a través

de los canales.
T=1,— T (V.21)
Sanchez M. [27], determindé que para una agitacidén de 1400 rpm

el wvalor de la velocidad en los canales del monolito como

funcidén de la temperatura queda determinado por:
v[ms™1] =0,0076 T [K] — 2,1595 (V.22)
Las ecuaciones correspondientes para la obtencién de las
propiedades utilizadas en el calculo de los diferentes nUmeros

adimensionales involucrados en el procedimiento anteriormente

descrito se detallan a continuacidn.
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La viscosidad dindmica de liquido up depende de la temperatura

conforme a la siguiente ecuacidn [28]:

958,6

uplkgm=1s711=0,00010 e(T[K1-144) (v.23)

La densidad del 1liquido puede calcularse de acuerdo a la

ecuacién propuesta en [29]:

p [kg m™3] =931 — 0,64145 (T [K] — 273) (V.24)
El Cp corresponde a la capacidad calorifica del 1liquido, la

cual puede obtenerse a partir de la siguiente correlacién [30]

como una funcidén de la temperatura:

Cp[J kg™t K~ = 42 T[K] + 894,5 (V.25)

En cuanto a la conductividad térmica del aceite de girasol,

ésta se puede obtener a partir de la ecuacidédn siguiente [30]:

A [Wm™t K=1] = 0,00004 T [K] + 0,1494 (V.26)
f

De este modo, se pudo obtener una expresidén (Ecuacidn V.2)
para el cambio de temperatura externo, entre el seno del fluido
y la superficie del catalizador, la cual puede ser integrada a
los diferentes modelos cinéticos.

Al evaluar dicha expresién considerando las condiciones més

adversas experimentadas, es decir el mayor grado de actividad,
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se determiné que la diferencia de temperatura entre el

catalizador y el seno del fluido fue de 1,6 K.
V.2.2. Efectos difusionales internos de calor

Andlogamente al planteo realizado a fin de cuantificar 1los
efectos difusionales externos de calor, Froment y Bischoff [5],
proponen el siguiente andlisis para estimar los efectos
difusionales internos, desarrollado en principio por Prater
[31]. A partir de la resolucidén simultédnea de los balances de
calor y masa, despreciando todas las resistencias externas vy
considerando reaccién completa, se obtiene la siguiente

expresién para el maximo gradiente de temperatura intraporoso:

(—AH) D,

CS
ATpax = T f2 (v.27)

La conductividad térmica efectiva puede obtenerse a partir de
valores de porosidad y conductividades térmicas tanto del sdélido

como del fluido de acuerdo a la expresidn:

Ay = A4 (i—:)l_s (V.28)

En el caso del sélido, el valor fue aproximado al de o-Al,0;
considerando las similitudes estructurales entre ésta y la
altmina obtenida ©por anodizado de acuerdo a la siguiente

ecuacidén [32]:
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As [Wm™t K™1] =55+ 34,5 exp(—0,0033 (T [K] — 273)) (V.29)

La difusividad efectiva se calcula a partir de las propiedades
del soporte, tortuosidad y porosidad y la difusividad molecular

segun:
D, =$ (V.30)

El wvalor elegido para la tortuosidad fue 1 debido a la
geometria linear del ©poro, mientras que la porosidad se
determindé experimentalmente encontrando un valor de 0, 3.

La concentracién de hidrdédgeno en la superficie corresponde al
valor de solubilidad del gas en la fase liquida, 1la cual se
calculdé de acuerdo a la ecuacidn presentada por Fillion y Morsi

[33], tal como se detalla a continuaciédn:

—5000

C§2=:Q011439(RT)13(V.31)

Donde la temperatura se expresa en [K], la presidén en [atm],
la concentracién de hidrégeno en [kmol m™] y R corresponde a la
constante universal de los gases en unidades de [J mol™' K'].

La difusividad molecular del hidrégeno en el medio, fue
calculada a partir de la expresidn reportada por Fillion y Morsi

[33]:

1
_1,85810715 (0 My) /2 (T-273)
- 0,6

up®® Vy

Dy,[m? s™1] (V.32)

172



Andlisis de los fendémenos de transporte de calor y masa

Los valores de 8, V, y My fueron 3,8, 0,0143 m’ kmol™ y 877 kg
kmol™, mientras que la temperatura es expresada en grados
Kelvin.

De esta manera se logrd determinar la variacidén de temperatura
maxima dentro de los poros del catalizador.

Se determindé al evaluar la expresidén obtenida, considerando
las condiciones mas adversas experimentadas, que la diferencia
de temperatura en el interior de los poros del catalizador fue

de 0,003 K.

V.3.Estimacién de los efectos difusionales de masa

La reaccién de hidrogenacidén de aceites estd fuertemente
limitada por los fendmenos de transferencia de materia, externos
e internos. La Dbaja solubilidad del hidrdégeno en 1la fase
liquida, limita la cantidad del reactivo gaseoso disponible para
la reaccidén, de manera que la transferencia de masa gas-liquido
serd en principio la etapa que controlard el proceso [27]. Es
por esto que se plantea determinar los efectos difusionales de
masa con el fin de realizar el modelado del reactor con agitador
monolitico reflejando en los resultados la totalidad de 1los
fenbmenos presentes. Sanchez M. [27] realizdé un arduo estudio
sobre la reaccién de hidrogenacidédn de aceite de girasol
utilizando un reactor con agitador monolitico, donde estimd los
coeficientes de transferencia de masa interno y externo bajo las

mismas condiciones que las utilizadas en la presente tesis.
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V.3.1l. Transferencia de masa en la interfase gas-liquido

Varias técnicas han sido desarrolladas a fin de calcular el
coeficiente de transferencia de masa gas-liquido (kgra;), algunas
basadas en la absorcién en la fase liquida y la reaccidn
simultdnea del gas, otras en la absorcidédn o desorcidédn del
componente gaseoso.

Una de las técnicas méas utilizadas, basada en la absorcidn
fisica del componente gaseoso es la presentada por Teramoto et
al. [34]. La transferencia de masa gas-liquido que relaciona las
variaciones en la concentracién de hidrdégeno con el kgap se

define como:

HZ:b dCHz b
———2— =k;a;, dt (V.33
sz.O CHy,i—CHayb GLYL ( )

Se conoce que para un sistema cerrado el cambio en la
concentracién de hidrdégeno se debe a su absorcidén en la fase
liquida. A su vez, este cambio es proporcional al cambio en la
presién. Escribiendo en términos de P, reordenando la Ecuacidn
V.33 e integrando entre (t=0, P=P,) y (t=tg, P=P;) se obtiene la

siguiente expresidén para el kga; [34,35]:

Pm=Pr\ _ (Pm—Po .
ln(P_Pf ) = (Pf—Po) keray (8 —to) (V.34)

Siguiendo la metodologia descrita anteriormente, Sénchez M.
[27] determiné para el mismo sistema utilizado durante el

presente trabajo y en iguales condiciones de operacidén, que el

174



Andlisis de los fendémenos de transporte de calor y masa

————————————————————————————————————————]
valor para el coeficiente de transferencia de masa gas-liquido

es kGLaL =0,15 S_1 .

V.3.2. Transferencia de masa en la pelicula liquido-sélido

La transferencia de masa de los reactivos hacia la superficie
del catalizador ocurre dentro de los canales del monolito, por
lo gque su naturaleza estard influenciada por el patrén de flujo,
las propiedades de las fases, la velocidad de agitacién y la
geometria del sistema.

De esta manera, el coeficiente de transferencia liquido-sélido
debe ser calculado a partir de correlaciones que contemplen los
pardmetros mencionados anteriormente. Hoek [16], presentd una
correlacidén para el numero de Sherwood, valida para un sistema
trifédsico en un reactor con agitador monolitico, obteniendo asi

un coeficiente promedio k;s¢ (Ecuacidén V.35).

Sh = 1,16 (Rep Sc) /3 = “£22 (v 35)

El &4rea de transferencia por unidad de volumen se determind
directamente de las dimensiones de las placas que componen el
monolito y las de éste mismo, adquiriendo un valor igual a

3834,7 m® m”.
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V.4.Criterios a fin de determinar las 1limitaciones a 1la

transferencia de masa

A fin de determinar las limitaciones al transporte de masa
internas y externas tanto para el hidrdégeno como para 1los
triglicéridos, se evaluaron los criterios de Weisz-Prater (@) y
Carberry (Ca) de acuerdo a lo reportado en [36]. Dichos
criterios establecen gque no existirdn limitaciones a la

transferencia de masa si ®<<1 y Ca <0.05 respectivamente.

V.4.1. Criterio de Carberry para transferencia de masa externa

gas-liquido

El numero de Carberry (Ca) relaciona la velocidad de reaccidn
observada y la velocidad maxima de transferencia de masa, de

acuerdo a la siguiente expresiédn:

_rliq.
Cag, = —22-— (V.36)

kgrar Cy,

V.4.2. Criterio de Carberry para transferencia de masa externa

liquido-sélido

Andlogamente al andlisis anterior, se puede utilizar el
criterio de Carberry para evaluar la transferencia de masa en la
interfase liquido-sélido. Nuevamente, el criterio relaciona la
velocidad de reaccidn observada con la méxima velocidad de

transporte segun:
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liq.

— _Tobs.
Cays = 2 (V.37)

V.4.3. Criterio de Weitz-Prater para transferencia de masa

interna

El presente criterio estd basado en la relacidén de velocidades
de reaccidén y difusidén, para cada uno de los reactivos presentes
en la reaccién. A continuacién se detallan las expresiones
necesarias para su calculo, tanto para el hidrbégeno como para

los triglicéridos.

rcat. XZ
by, =22 (v 38)
DeH2 CHZ

cat. 2
_ Tobs. PcX

Bpg = 2L (v.39)
TG “TG

La difusividad molecular del triglicérido se calcula de

acuerdo a lo reportado en [37] segun:

Drg[m? s~ = 11071 (T [K] — 273)%%067 (v. 40)

Por su parte su concentracidn, Cpg, corresponde a la densidad

dada por la Ecuacidn V.24.
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V.4.4. Resultados de los criterio evaluados a fin de determinar

las limitaciones a la transferencia de masa

La Tabla V.1 muestra los valores obtenidos para el set de
reacciones analizadas, utilizadas durante el estudio cinético

presentado en el capitulo siguiente.

Tabla V.1. Criterios de Carberry y Weitz-Prater evaluados.
Test w [kg m°]* P [kPa]l T [K] @y ®rc Caps [Hy] Caps [TG] Cagy, [Ho]

2

A 0,00168 414 353 i7,8 1,7 0,400 0,010 0,35
B 0,00168 552 373 15,8 2,1 0,38 0,014 0,50
C 0,00168 552 353 9,9 1,3 0,22 0,01 0,20
D 0,00126 483 363 9,7 1,1 0,22 0,008 0,25
E 0,00084 552 353 15,5 2,0 0,34 0,007 0,31
F 0,00168 414 373 21,2 2,1 0,50 0,012 0,67
G 0,00084 414 373 10,2 1,0 0,24 0,014 0,32
I 0,00084 552 373 11,6 1,5 0,28 0,007 0,37
K 0,00084 414 353 11,6 1,1 0,26 0,017 0,23

*Corresponde a kg de paladio expuesto por m’ de aceite.

En base a los resultados obtenidos, es evidente que no es
posible desestimar los efectos difusionales para los casos

presentados, aun a bajas temperaturas de operacidn.

V.5. Factor de efectividad global

En sistemas de reaccidén que comprenden tres fases, tal como
la hidrogenacidén de aceites vegetales, se ven involucradas una
variedad de etapas tales como la transferencia de masa gas-
liquido, transferencia de masa liquido-sélido, difusién
intraparticula y reaccién quimica. Las mismas afectan a cada una
de las especies presentes y que eventualmente reaccionardn sobre

los sitios activos del catalizador. Un concepto que ha sido
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desarrollado con anterioridad, en general para geometrias
esféricas, es el factor de efectividad global, el cual incorpora
los efectos de todas las resistencias al transporte, tanto
internas como externas [38].

Diversos tipos de c¢inéticas han sido propuestos para la
reaccidén de hidrogenacidén de aceites vegetales a través de los
afios. Hashimoto et al. [39] propusieron un modelo sencillo
considerando que las reacciones de hidrogenacién de los dienos e
isomerizacidédn de los monoenos se comportan siguiendo una
cinética de primer orden respecto a los reactivos liquidos y de
orden * respecto al H,, mientras gque para las reacciones de
hidrogenacién de 1los monoenos el orden es 1 tanto para 1los
reactivos liquidos como para el H,.

Por su parte, Gut et al. [40] estudiaron la hidrogenacién de
aceite de girasol proponiendo un mecanismo de reaccidén del tipo

Horiuti-Polanyi y una cinética tipo Langmuir-Hinshelwood (L-H)

logrando reproducir satisfactoriamente los resultados
experimentales.
Santacesaria et al. [41] investigaron las caracteristicas de

la transferencia de masa y la cinética en la hidrogenacidén de
aceite de colza. Los autores correlacionan los datos
experimentales a partir de una cinética del tipo L-H
considerando que el orden de reaccién para el H, es
intrinsecamente 0. Se considera generalmente que debido a que
las velocidades y difusividades son del mismo orden el factor de
efectividad para todas las reacciones es el mismo.

Otro aspecto a tener en cuenta, es la posibilidad de adsorcidn

del hidrdégeno sobre el sitio activo tanto en forma asociativa
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como disociativa. Es decir, si este ultimo compuesto es
adsorbido sobre el metal en forma molecular o atdmica, con lo
cual el mecanismo de reaccidén y con esto la forma que adquiere
el factor de efectividad diferirdn dependiendo del proceso
considerado. A continuacidén se detalla el desarrollo tedbrico a
fin de obtener las soluciones analiticas para el factor de
efectividad global aplicable a una geometria planar [42]. Dicho
desarrollo se realizard en forma genérica para una gas “G”, en
nuestro caso el hidrdgeno.

Todos los estudios realizados con anterioridad, se han basado
en catalizadores convencionales, particularmente para particulas
esféricas.

Para el caso de los catalizadores estructurados, tales como
los mencionados anteriormente la geometria suele ser planar, tal
como se observa en la Figura V.2 obtenida mediante microscopia
electrénica de Dbarrido (SEM) correspondientes al catalizador

monolitico Pd/Al,05/Al.

Figura V.2. Ref.: A) Vista superior de los poros de la placa
catalitica, B) Corte transversal del catalizador con geometria
planar.

El concepto de factor de efectividad global fue introducido

originalmente por Sylvester et al. [43] en 1975 con la finalidad
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de simplificar el céalculo de la velocidad de reaccidén en un
sistema trifédsico. Los autores introdujeron este concepto para
una reaccién slurry de primer orden incorporando los efectos de
transferencia de masa tanto internos como externos. Ramachandran
y Chaudhari [44,38] extendieron este concepto a sistemas no
lineales. El1 factor de efectividad global para un reactor
trifdsico puede ser definido como la relacidédn entre la velocidad
de reaccidén observada (Rg) vy la velocidad real (f);) obtenida al
no considerar todas las resistencias al transporte de acuerdo a

la siguiente ecuacidn:

_ __Rg
n-—;;iias(v.41)

Dénde:

RG = MG (G* - Gs) (V.42)

2 =1 + 1 (v.a3)

Mg kgrap Kisas

Cabe aclarar que {); se expresard en funcién del tipo de
cinética que se adopte. Como se puede observar, este factor de
efectividad representa la eficiencia del reactor. Cuando el
factor tiende a la unidad, el reactor opera a maxima eficiencia,
mientras que en presencia de resistencias al transporte, éste
serd menor a la unidad.

A fin de obtener una solucidén analitica para n en términos de
paradmetros conocidos, es necesario redefinir la concentracién de

G en la superficie. Esto puede lograrse definiendo dicha
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concentracidén (Gs;) como una funcidén del factor de efectividad
global. A partir de la Ecuacidén V.42 y la definicidédn de 7 dada

por la Ecuacidén V.41 se obtiene:
_ * _n
Gs=6" (1 GG) (V.44)

Dénde:

Mg G*
w 26(G*)

(V.45)

Como puede observarse, 0z es un parametro adimensional el cual
caracteriza la transferencia de masa externa (gas-liquido vy
liguido-sélido) representando la relacidén entre la méxima
velocidad posible de transferencia de masa y la maxima velocidad
de reaccién gquimica.

Con el fin de cuantificar los efectos difusionales
intraporosos, convencionalmente se ha definido el factor de

efectividad catalitico como:

_ TG
Ne = (V.46)
Tmax
Donde 71; representa la velocidad de la reaccidén genérica
observada V Tmgx €S la méaxima velocidad de reaccidén en la placa

catalitica basada en Gs.
Cuando la cinética de la reaccidédn es no lineal, como suele
ocurrir en muchas de las reacciones cataliticas industrialmente

conocidas, no es posible obtener una solucidén analitica para 7¢.
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En 1965, Bischoff [5,45] propuso una solucidén analitica
aproximada para cinéticas no lineales donde se propone seguir
utilizando la definicién clésica de 7, para una reaccidédn de
primer orden modificando la definicién del mdédulo de Thiele, el
cual queda determinado de acuerdo a la siguiente expresidn para

el caso de una geometria planar:

Gs -1/2
8 =X pc 06(Gs) [[; 2 De 06(6)dG| " (v.47)
V.5.1. Cinética tipo Langmuir-Hinshelwood

Cuando la cinética del reactante gaseoso puede ser expresada
por un modelo tipo L-H y se considera adsorcidén asociativa del
hidrdégeno en la superficie catalitica, la velocidad de reaccién
para dicho compuesto estard dada de acuerdo a la siguiente

expresién [1]:
RG =T1Nc WkO 9&4 (V.48)

Dénde ky queda expresado de acuerdo a la siguiente expresién

[1]:

ki Cm+2k, Cp

0o — Kg
2 CD+CM+m Cs

k (V.49)

En este caso donde el hidrdégeno es adsorbido en forma
asociativa, 1la fraccién de sitios ocupados por el gas queda

definida por la siguiente ecuaciédn:
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K¢ Gs

A_
0¢ =
1+K¢ Gs

(V.50)

Por su parte n. es el factor de efectividad catalitico

considerando una geometria planar dado por:

__ tanh(®)
CT 0

(v.51)

El médulo de Thiele (@) puede ser obtenido de acuerdo a la
aproximacién propuesta por Bischoff (Ecuacién V.47) valida para
velocidades de reaccidén con formato general realizando la

correspondiente integracién como:

— Pc kpl /2 K¢ Gs
®__Xv( D, ) 0+Kcag{zmbcf4nm+xccgnﬂz(v'52)

Dénde:

kpl = ko KG (V.53)

Sustituyendo la expresidén de G; obtenida en la Ecuacidén V.44
dentro de la Ecuacidén V.48 vy wutilizando la definicién de 7

(Ecuacidn V.41) se obtiene:

_ nc (1+Kg G*) (1-n/0¢)
T 14Kg G* (1-n/0¢)

n (V.54)

Por su parte f); adquiere la forma:

184



Andlisis de los fendémenos de transporte de calor y masa

_ kp G
g =122 (v.55)

Luego, el médulo de Thiele puede ser expresado como funcién

del factor de efectividad como:

¢ = 9o K G* (1-1/0¢)
V2 [14Kg G* (1-n/0¢)] {Kg G* (1-n/0g)—In[1+Kg G* (1-n/0g)]}1/2

(V.56)

Donde @, v 0; pueden expresarse de la siguiente manera:

Bo = X ("%epc)l/2 (V.57)

_ Mg (1+Kg GY)
w kpl

oG (vV.58)

En la Figura V.3 se presenta un grafico de n vs. @, para
diversos valores de od; (0,6 y 10) y K;G* (0,1, 1 y 10) donde se
puede observar como el factor de efectividad se incrementa
conforme lo hace K;G*. Al mismo tiempo, la representacidn
permite contemplar que para bajos valores de @ el factor de
efectividad tiende a un valor asintdédtico. Esta observacidn se
corresponde con la regidén donde la resistencia a la difusidn

intraparticula es despreciable.
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n

Factor de Efectividad Global,
(@)
'_\

0.1 1 10 100
Médulo de Thiele, ¢,

Figura V.3. Factor de efectividad global para una cinética tipo
L-H asociativa en una geometria planar.

Siguiendo un desarrollo andlogo al anterior, pero considerando
la adsorcidén disociativa del hidrégeno en la superficie
catalitica, se obtienen las siguientes expresiones véalidas para

este caso. De este modo la velocidad estard dada segun:
R; =ncwky 68 (V.59)
Para este caso, donde la adsorcidén del hidrdégeno sobre el

catalizador se considera disociativa, la fraccidédn de sitios

ocupados quedard determinada por:

D __ KGGS
02 _—1+Vm (V.60)
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Nuevamente k, queda definido de acuerdo a la Ecuacidn V.49 vy

expresa en forma

el factor de efectividad catalitico 7, se

equivalente a la Ecuacién V.51.

El mdédulo de Thiele (0) puede ser obtenido en forma

equivalente al caso anterior obteniendo la siguiente expresidn:

_ 0o Kg G* (1-n/ag)
0= 7z (V.61)
V2 (1+JKg G* (1-1n/0¢)) {K G* (1-n/06)-2 \[Kg G* (1—-n/06)+2 In(1+Kg G* (1-1/0¢))}

Sustituyendo la expresién de Gg obtenida en la Ecuacidn V.44

dentro de 1la Ecuacién V.59 vy wutilizando la definicién de 7

(Ecuacidn V.41) se obtiene:

_ Nc1+Kg G y1-n/0g (V.62)
U 14+./K¢ G* \J1-1/0¢ :

Por su parte f); adquiere la forma:

_k0 K¢ G
06 = {2t (V.63)

De este modo el mbédulo de Thiele puede ser expresado como:

_ Bo K G* (1-n/0¢)
0= V2 [1+Kg 6* (1-n/0)] {Kg G* (1-1/0g)—In[1+Kg G* (1-1/0g)]}1/2 (V.64)

Donde @, puede expresarse de acuerdo a la Ecuacidédn V.57 y og

toma la forma:

_ Mg VG*(1+,/Kg G¥)
Og = wko JRa (V.65)
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La Figura V.4 presenta un grafico de 71 vs. @, para diversos
valores de o; (0,6 y 10) vy KgsG* (0,1, 1 y 10) para el caso
disociativo. Nuevamente se observa el comportamiento tipico del

sistema en estudio.

n

Factor de Efectividad Global,

0.001

0.1 1 10 100
Médulo de Thiele, ¢,

Figura V.4. Factor de efectividad global para una cinética tipo
L-H disociativa en una geometria planar.

Con la finalidad de contrastar los resultados obtenidos para
geometria plana con geometria esférica, se realizéd la
comparacidén directa con los datos reportados por Ramachandran y
Chaudhari [48] los cuales se muestran en las Figuras V.5 y V.6.

La Figura V.5 corresponde a los resultados obtenidos para una
cinética tipo Langmuir-Hinshelwood asociativo donde se
consideraron valores de K;G* = 0,1, 1, 10 para o0;=10. o0g
representa la relacién entre la maxima velocidad de
transferencia de masa y la madxima velocidad de reaccidén quimica.

Es decir, que a mayores valores de o0; menores son las
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resistencias externas al transporte de masa. Puede observarse
que al incrementar el valor de K;G*, el factor de efectividad
global también aumenta. Si se analiza a @, constante, se
encuentra que al favorecer la cinética (con mayores valores
de K; G*) debe incrementarse también el transporte interno, y asi
la eficiencia del reactor (mayores valores de 7). Esto se debe a
la definicién del @, relacidén entre velocidad de reaccidn
quimica en la superficie y velocidad de difusién. Por su parte,
si o0; permanece constante y aumentamos K; G*, las resistencias a
la transferencia de masa externa deben disminuir (por definicidén
de o05), con lo cual, el N se incrementa.

Siendo K; la constante de adsorcién del gas en el sitio
activo, y G* la concentracién de equilibrio del reactivo gaseoso
en el liquido, el wvalor del pardmetro K;G* es inherente del
sistema y puede ser modificado cambiando el catalizador o el

sistema de reaccidédn (reactivo gaseoso y/o liquido donde se

disuelve) .
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Figura V.5. Perfiles de 1 vs. ¢, para una cinética tipo Langmuir

Hinshelwood asociativa.
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geometria esférica

(linea sélida),

geometria planar (linea punteada). Para ag; = 10, Ref.: K;G'= 0,1
(gris claro), 1 (gris oscuro), 10 (negro).
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Figura V.6. Error relativo porcentual para el factor de
efectividad global entre geometria esférica y planar,
correspondiente a una cinética tipo Langmuir Hinshelwood

asociativa.
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En la Figura V.6 se muestra el error relativo porcentual para

el factor de efectividad global cometido al no considerar 1la
geometria apropiada. Se consideraron los valores de K;G" antes
mencionados vy 05;=0,6, 5 y 10. La combinacidén de estos dos
pardmetros originan las nueve curvas presentadas. Los maximos
errores se encuentran en @, ~ 2 para K;G*=0,1 y 1, y para @y ~ 6
para K; G*=10.

En las gréaficas convencionales de 1., versus @, se encuentra

que a @, 20, n, 21 para todas las geometrias, dado gque en esa
zona los efectos cinéticos son dominantes. En la zona de control
difusional, @, 2=, nc 20. En la zona de control mixto (1/3< @,
< 5) donde compiten los efecto cinéticos y difucionales, la

geometria tiene su mayor efecto sobre 7. [5].

o°
N

Para @, ~ 2, puede observarse que los menores errores (~8
se encuentran para el menor valor de o; (K;G" constante). En
esta situacidén, las resistencias externas a la transferencia de
masa son importantes. El factor de efectividad global comprende
la sumatoria de los efectos difusionales, internos y externos, y
al ser comparativamente mayor la externa, pierde importancia el
transporte intraparticula, y por ende el efecto de la geometria.
Por otro lado, para mayores valores de od; (5 y 10, con K;G*
constante), las curvas se aproximan y 1los errores maximos son
préximos al 14 % (@ ~ 6). Cuando la resistencia a la
transferencia de masa externa es despreciable (altos valores de
0g), el médximo error encontrado entre geometrias corresponde al
del factor de efectividad catalitico. La maxima diferencia

encontrada en el factor de efectividad catalitico entre
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geometria esférica y placa plana es alrededor del 16 %, y ocurre
para QPo=1,6 [46].

Cuando se mantiene contante o, al incrementar el valor de
K; G*, paralelamente aumenta el transporte de masa externo, como
se menciondé anteriormente, esta mejora en el transporte
enmascara los efectos geométricos. Por esta razdn, los maximos
errores (mayores diferencias entre esfera y placa plana) pasan a
presentarse a mayores @, , donde empieza a pesar el control

difusional interno.
V.5.2. Cinética tipo ley de la potencia

Cuando una reaccidén puede ser representada de acuerdo a una

cinética tipo ley de la potencia, tendremos que:

Q¢ = kyy G™ (V. 66)

RG = T](:ka G;n (V.67)

Reagrupando 1las Ecuaciones V.46 vy V.67 vy utilizando la
definicién del factor de efectividad global (Ecuacidén V.43) se

obtiene:
m
n=nc (1-2)" (v.68)

Donde 1n¢ es el factor de efectividad catalitico para una

geometria planar definido de acuerdo a la Ecuacién V.51 y o0; se

define de acuerdo a la Ecuacidn V.45.
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Como es de esperar, para el caso particular donde la
resistencia a la difusidén intraparticula es despreciable, 1.
serd igual a la wunidad por lo gque la Ecuacién V.68 se
simplificard notablemente.

El factor de efectividad generalizado puede ser obtenido a
partir de la aproximacidédn propuesta por Bischoff (Ecuacién
V.47), considerando el tipo de cinética en cuestidén de acuerdo a

la siguiente expresidn para el médulo de Thiele:

1/2

6=X [(m;—l) Pe kn;eGE"'l] (V.69)

Este mismo factor puede ser expresado en funcidén del factor de

efectividad global utilizando las Ecuaciones V.46 y V.69 como:

)(m—l)/Z

0 =0, (1—016 (V.70)

Dénde:

00 = [() 2t v 7

De acuerdo a la cinética tipo ley de la potencia propuesta por
Hashimoto et al. [39], 1la cual se describié anteriormente,
existirdn compuestos que siguen un orden de reaccidén 1 y otros
. Como ya se menciond, las representaciones graficas del factor
de efectividad global pueden ser utilizadas directamente con el

fin de calcular la velocidad de reaccidén sin la necesidad de
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recurrir a calculos rigurosos. Las Figuras V.7 y V.8 representan
el factor de efectividad global 1 vs. @, con 0; como parametro

adquiriendo valores iguales a 1, 5, 10, 50 y 100.
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Médulo de Thiele, ¢,
Figura V.7. Factor de efectividad global para una reaccién de
primer orden en una placa plana.
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Figura V.8. Factor de efectividad global para una reaccién de
orden ¥ aplicado a una geometria planar.
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Andlogamente al analisis realizado para una cinética tipo
Langmuir Hinshelwood, se realizdé la comparacidn entre geometrias
para la cinética tipo ley de la potencia. En la Figura V.9 se
presenta el error relativo porcentual para el factor de
efectividad global entre geometria esférica y planar con
cinética de orden *. Se consideraron los valores de ogg= 1, 10 y

100. Los maximos errores se encuentran en @Pp=1,7 y son de ~ 10 %

para og=1 y ~ 14 % para og= 10 y 100. Las diferencias se reducen
cuando aumentan las resistencias a la transferencia de masa
externa. Por otro lado, los errores médximos se aproximan cuando
los efectos difusionales externos se hacen despreciables,
alcanzado su valor mas elevado, y que se corresponde con las
diferencias entre los factores de efectividad catalitico para

las diferentes geometrias.

16
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[5]

210 \

A\

e 1\
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0 10 20 30 40 50
Médulo de Thiele, ¢,

Figura V.9. Error relativo porcentual para el factor de
efectividad global entre geometria esférica y planar,
correspondiente a una cinética de orden *s. Ref.: o0; = 1 (gris
oscuro), 10 (gris claro), 100 (negro).
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V.5.3. Cinética de orden 0

Como ya se ha mencionado, los reactores slurry en tres fases
son utilizados cominmente en diversas aplicaciones a nivel
industrial. La velocidad de reaccién en estos sistemas es
afectada a menudo por la transferencia de masa gas-ligquido vy
liquido-sé6lido y por la difusidén intraparticula.

Sin embargo, en muchos sistemas cataliticos tipo slurry, 1la
velocidad de reaccidén observada es independiente de 1la
concentracién de la fase gaseosa, con lo cual la cinética de la
reaccidén sigue un orden aparente cero.

En el caso particular de la reaccién de hidrogenacidén de
aceites vegetales, la cual se -encuentra gobernada por una
cinética del tipo Langmuir-Hinshelwood, existen como vya se
menciondé anteriormente dos posibilidades, gque el hidrdégeno se
adsorba sobre la superficie del catalizador en forma asociativa
o disociativa de acuerdo a las Ecuaciones V.50 vy V.60.
Santacesaria et al. [41] aseguran que bajo ciertas
circunstancias, por ejemplo el hecho de utilizar catalizadores
altamente activos con elevadas constantes de adsorcidén como el
paladio, generan que el orden de la reaccidn sea intrinsecamente
cero respecto al reactante gaseoso, hecho que puede corroborarse
al observar las Ecuaciones V.50 y V.60, donde de acuerdo a la
hipdtesis anterior el cubrimiento de la superficie activa del
catalizador seria total.

Ramachandran y Chaudhari [38,47,48] proponen un procedimiento
para el célculo del factor de efectividad en reacciones en tres

fases donde el orden de reaccidn es intrinsecamente cero
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respecto al reactante gaseoso. De acuerdo con este enfoque,
existen dos posibilidades tal como se muestra en la Figura V.10:
(A) la concentracién de hidrbédgeno dentro de los poros del
catalizador nunca es cero, en este caso, las velocidades de
reaccidédn no son afectadas por el perfil de concentracidén y el
factor de efectividad siempre es igual uno, (B) la concentracidn
de hidrégeno se hace cero antes de llegar al fondo del poro, en

este caso, el factor de efectividad es siempre menor a uno.

A) 1) Sustrato de aluminio.
2) Soporte poroso de Al,0s.
3) Film liquido-sélido.

Gy é;Bulk liquido.

6)

7)

@ _— 6) | () —— Film fase liquida.
|t Film fase gaseosa.
Fase gaseosa.

(1 ji2) (2,
G;ﬂ-}- i

0 x ] i

1) Sustrato de aluminio.
2) Soporte poroso de Al,0;.
3)Film liquido-sdélido.
4)Bulk liquido.

5)Film fase liquida.

6) Film fase gaseosa.

7) Fase gaseosa.

(4) |8 |6 ] (7) —

(LRI ) S

GS-T'-

0h X . "
Figura V.10. Perfiles de concentracidén para una reaccidédn de

orden cero. Ref.: A) Efectos difusionales despreciables, B)
Efectos difusionales apreciables.

Los autores han obtenido el factor de efectividad global
basados en un pellet de catalizador esférico, el cual no aplica
a los sistemas monoliticos en estudio por lo cual se desarrolld
andlogamente dicho pardmetro considerando la geometria planar
del sistema en cuestiédn.
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Los enfoques para el anadlisis de difusién y reaccidn dentro de
los poros de un catalizador esférico han sido estudiados
ampliamente [49,50]. Siguiendo un desarrollo anadlogo, se obtiene
que el balance de masa para una especie genérica G (reactante
gaseoso, en nuestro caso particular el H,) dentro de los poros

de una placa catalitica para una reaccidén de orden cero viene

dado por:

d de
De — — =kopc (V.72)

Donde las condiciones de borde son:
dG
x = X6 =G} {x = 1,5 = 0} (v.73)

Siendo una restriccidén adicional el hecho de que la

concentracidén de G debe ser cero en la longitud A.
{x=2,G=0} (v.74)

La solucién de la Ecuacidédn V.72 sujeta a sus correspondientes

condiciones de borde (V.73) es:

_ ko.pc [x? Xx?
G =G5+ = 5 -2x-Z+1x| (v.75)

El valor de Gg para el cual la concentracién cae a cero en el

centro del catalizador Unicamente se obtiene estableciendo A4 =0
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y x =0 en la Ecuacién V.75. Este valor es llamado G&wnwm dado

por:

2
= %orcX (. 76)

Scritico 2 D

Si el wvalor de Gg bajo las condiciones de operacidén es méas

grande que entonces la concentracién dentro del

Gs critico’
catalizador deberd ser finita en todo punto, mientras que si
Gs<Gs_1iicor 1@ concentracidén sera cero en algun punto denominado

A.

La tasa global de transferencia de masa desde el gas hacia la

superficie externa del sélido es:
Gg
RG = [;_ Gs] MG (V.77)

La velocidad de la reaccidédn quimica cuando Gg¢ mayor o igual a

Gscritico es:
RG = Wko (V.78)
Eliminando R; de las Ecuaciones V.77 y V.78 se obtiene:

Ge =%9—ka Mz1 (V.79)

Sustituyendo este valor de Gg en la Ecuacidén V.76 se obtiene

el valor critico de concentracién de G en la fase gaseosa sobre
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el cual la concentracién de G permanece distinta a cero dentro
del catalizador para las condiciones de operacién dadas. Este

comportamiento puede ser expresado como:

Ggr:rl’tico — ko pc X
H 2 D,

2
+wky Mzt (V.80)

Si la concentracién de G en la fase gaseosa, Gg, es mayor al
valor critico anterior, entonces no existen limitaciones a la
transferencia de masa y la velocidad estard dada por la Ecuacién

v.78. Si G

g<Gb » entonces la concentracidén se haria cero en x
critico

=1 dentro del catalizador. La reaccidén ocurre entonces solo en

la regidén comprendida entre A y X. De esta manera la velocidad

estad dada por:
Re =wko [1-2%] (v.81)

Utilizando la condicidén (V.74), el wvalor de Gs quedaria

expresado como:

_ kopcX? [(1)? _
Gy = "o [(X) +1 ZX] (V.82)

Sustituyendo este valor en la Ecuacidén V.77 tenemos:

Rg = M, [il—g—";—D”: (A2 + X2 —2X D) (v.83)
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Nuevamente se introducird el concepto de factor de efectividad
global, en este caso para una reaccidén slurry de orden cero en
vistas de poder calcular la velocidad de reaccidédn. Este concepto
posee la ventaja de que todos los pardmetros relevantes pueden
ser dispuestos en grupos dimensionales convenientemente
definidos para luego representar los resultados graficamente.
Dichos graficos eliminan la necesidad de realizar célculos por
prueba y error para la velocidad de reaccién.

Tal como se menciond anteriormente, el factor de efectividad
global para un reactor tipo slurry, 1n, se define como la
relacidén entre la velocidad de reaccidén quimica observada con
respecto a la velocidad de reaccidén en ausencia de limitaciones
al transporte de masa.

Para el caso analizado, el factor de efectividad global queda

determinado por la siguiente ecuacidn:
— Re
n—wko (v.84)
De la Ecuacidén V.81 se observa que:
1
nzl—} (v.85)

La velocidad de reaccidén, si el proceso es controlado
enteramente por la transferencia de masa gas-liquido y ligquido-
s6lido, es:

Rg =<2 Mg (V.86)
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Mientras que el correspondiente valor para el factor de
efectividad puede ser definido como un pardmetro adimensional de

transferencia de masa externa:

Gg

Mg
_ H
Ob__TIE;(V'87)

Dividiendo la Ecuacidén V.83 por wky v reordenando se obtiene:

2 2
n=og [1—% ((%) +1—2§>] (V.88)

Definiendo:

2 _kOszcH

(0} _-—Ega;—(v.89)
A
2=1-17 (v.90)

Se obtiene la expresidén final para el factor de efectividad de

acuerdo a la siguiente ecuacién:
02 2
n=0c [1-S(1-20-n)+-m3] (v.o1)

Tal como menciona Chaudari y Ramachandran en su trabajo [47],
la Ecuacién V.90 es wuna ecuacién analitica implicita que
describe el factor de efectividad para una reaccidn slurry de

orden cero. Como puede observarse, el factor de efectividad 7

queda expresado como una funcidén dependiente de og; vy ®?, los
cuales se definen de acuerdo a las Ecuaciones V.87 y V.89. La
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Ecuacién V.91 puede ser representada graficamente como un
diagrama de 1 vs. @ con 0; como un parametro. En este caso se
propusieron valores para o4z=0,01, 0,05, 0,1, 0,5, 1, 5, 10. El
valor de 71 puede luego observarse graficamente sin recurrir a
cédlculos numéricos, de acuerdo a la Figura V.1l1l. Cabe aclarar
que los parédmetros o; , @ estédn fijos para una dada operacidn
slurry. Una vez conocido el valor de 7, la velocidad de reaccién

puede ser calculada de acuerdo a la Ecuacidén V.84.

n

Factor de Efectividad Global,

0.001

1 10 100 1000
Médulo de Thiele, ¢,

Figura V.11l. Efecto del parametro o; visualizado en un graficon
vs. @y para una reaccién de orden cero en geometrias planares.

Nuevamente, al igual que para el caso de las cinéticas

analizadas anteriormente, se comparan los resultados obtenidos

para las geometrias esférica y planar.
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En la Figura V.12 se presenta el error relativo porcentual
para el factor de efectividad global entre geometria esférica y
planar con cinética de orden cero. Se consideraron los valores
de 0;=0,1, 0,5 y 1. Los méximos errores se encuentran en @, ~
0,9 (9 %) para oz=1 y 10, y para @y ~ 2 (4 %) para 0;=0,5.

Esta grafica muestra la misma tendencia presentada por las

Figuras V.6 y V.9.

10
9 N
e
=\
2o\
S5\
g 4 A\
N TAAN\N
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Médulo de Thiele, ¢,

Figura V.12. Error relativo porcentual para el factor de
efectividad global entre geometria esférica y planar,
correspondiente a una cinética de orden cero. Ref.: g = 0,1
(gris claro), 0,5 (gris oscuro), 1 (negro).

V.6. Conclusiones

Se presentaron los diferentes criterios a fin de determinar
las limitaciones a la transferencia de calor, tanto dentro de
los poros del catalizador como entre éste y el seno del fluido.

A tal fin se recurrid a criterios ampliamente utilizados como a
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————————————————————————————————————————]
correlaciones especificas teniendo en cuenta el sistema en
estudio.

Del mismo modo, los coeficientes de transporte de masa
externos e interno fueron analizados como funcidén de las
condiciones operativas y de las caracteristicas geométricas del
catalizador.

A fin de comprender los fendmenos asociados a la transferencia
de masa y a la reaccién en si misma, los criterios de Weitz-
Prater y Carberry fueron analizados.

Se obtuvieron las soluciones analiticas del factor de
efectividad global, teniendo en cuenta la geometria planar del
catalizador y el sistema trifdsico en estudio. Se postularon
diferentes tipos de cinéticas: Langmuir-Hinshelwood, ley de la
potencia y orden cero. De este modo se obtuvieron expresiones
implicitas del factor de efectividad global como funcién del
médulo de Thiele y de los paradmetros externos de transferencia
de masa. Los resultados obtenidos fueron analizados para un set
de valores correspondientes a los pardmetros representativos,
pudiéndose observar que errores de hasta un 14 % pueden ser
cometidos al no considerar la geometria adecuada.

La totalidad de los resultados obtenidos se presentan como un
complemento necesario a fin de conocer las caracteristicas del
sistema en estudio, y estudiar la cinética de la reaccidén bajo

la configuracidén de reactor con agitador monolitico.
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V.7. Nomenclatura

Letras romanas

a = Eje mayor del canal, [m].

a, = Area interfacial por unidad de volumen de liquido, [m%, m;?].
as = Area de interfase liquido — sélido, [m?].

A = Area de flujo,[m?].

A, = Fraccién de rea frontal abierta [51], [Adimensional].

b = Parametro geométrico (Fig.V.1),[m].

B = Factor de permeabilidad del monolito, [m?].

¢ = Eje menor del canal, [m].

C; = Constante Ecuacion V.9, [Adimensional].

C, = Constante Ecuacion V.9, [Adimensional].

C; = Constante Ecuacién V.9, [Adimensional].

C* = Velocidad media adimensional en la pared del ducto, [Adimensional].
Cp = Concentracioén de dienos, [mol m™3].

Cy, = Concentracion del Hy, [mol m~3].

Cp, = Solubilidad del hidrégeno en el aceite, [kmol m™3].

Cfi, = Concentracién de Hyen la superficie del catalizador, [mol m=3].
Ch,, = Concentracion de hidrogeno en el tiempo cero, [mol m™3].

Cy,, = Concentracion de hidrégeno en el seno del liquido, [mol m™3].

Cy,, = Concentracion de hidrégeno en la interfase gas — liquido, [mol m™~3].

C; = Concentracioén de la especie i (i = H, y TG), [mol m™3].
Cy = Concentracién de monoenos, [mol m™3].
Cs = Concentracién de saturado, [mol m™3].

Cr¢ = Concentracion del triglicérido, [mol m™3].
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Ca = Namero de Carberry, [Adimensional].

Cag, = N°de Carberry para transferencia gas — liquido, [Adimensional].
Ca,s = N° de Carberry para transferencia liquido — solido, [Adimensional].
Cp = Capacidad calorifica del fluido,[] kg~ K™1].

D = Difusividad molecular, [m? s™1].

D, = Didmetro del agitador, [m].

D, = Difusividad efectiva, [m? s~1].

Dey, = Difusividad efectiva del Hy,[m* s7*].

Der¢ = Difusividad efectiva del triglicérido, [m? s™1].

Dy, = Difusividad molecular del Hy, [m* s™1].

D,, = Didmetro del monolito, [m].

D¢ = Difusividad molecular del triglicérido, [m? s~1].

, [Adimensional].

Qln

e = Relaciéon de aspecto =

G = Concentracién genérica del gas, [mol m™3].
G* = Conc.del gas en el liquido en equilibrio con el gas, [mol m™3].
G4 = Concentracion del gas en la fase gaseosa, [mol m~3].
9 eritico = Concentracion del gas en la fase gaseosa critica (Ec.V.80), [mol m™3].
Gs = Concentraciéon del gas en la superficie del catalizador, [mol m™3].
Gs ririco = Concentracion del gas en la sup. del cat. critica (Ec.V.76), [mol m~3].
h = Coeficiente de transferencia de calor,[] s K™1 m™2],
H = Constante de Henry, [miiquido mgog].
I = Corriente eléctrica, [A].
ko = Constante cinética (ec.V.49), [mol l’cgpd,exp._1 5_1].
k¢, = Coeficiente de transferencia gas — liquido, [m3 mg? s71].

k,s = Coeficiente de transferencia de masa, [m s™1].

k,, = Constantes cinéticas de orden m, [Unidad dependiente del ordenl].
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kp, = Reagrupacién de constantes (Ec.V.53), [m® kgpgexp. " s
K; = Constante de adsorcién del gas, [m3 mol™1].

Ks /Ky = Relacion entre constantes de adsorcion, [Adimensional)].
l = Brazo de torsion, [m].

L = VA = Longitud caracteristica, [m].

L¢c = Longitud del canal, [m].

Ly, = Longitud de entrada hidrodinamica, [m].

Ly = Longitud de entrada térmica, [m].

m = Orden de reaccién, [Adimensional].

M, = Suma de las resistencias a la transferencia de masa, [s1].

v
Ne = Fo ¥ _ Numero de capilaridad, [Adimensional].

hL
Nu = - = Numero de Nusselt, [Adimensional].
f

Nu ; = Numero de Nusselt (Ec.V.9), [Adimensional].
P = Presion, [Pa].

P, = Presion con el reactor despresurizado, [Pa].

Py = Presion final de la experiencia, [Pa].

P,, = Presion inicial de la experiencia con el reactor presurizado, [Pal].

C
Pr = I;“D = Namero de Prandtl, [Adimensional].
f
e = Velocidad de reacciéon maxima en el cat.basada en G,, [mol s™t m™3].
ry, = Velocidad de reaccion, [mol s71 kgcat__l].
Tmax = Velocidad de reacciéon por unidad de volumen de cat.,[mol s~* m™3].

rSft = Vel.de reaccién observa por unidad de masa de cat.,[mol s™* kgz3.].

liq.
Tq

ops. = Velocidad de reaccion observada por volumen de liquido, [mol s71 mﬁgl].

R = Constante universal de los gases, [] mol™t K~1].

R; = Velocidad de reaccién por unidad de volumen de reactor, [mol s~ m™3].
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pv Dy . , .
Rep = p = Numero de Reynolds, [Adimensional].
D
pvl , . .
Re, = p = Numero de Reynolds, [Adimensional].
D
Sc = ;l)l—Ll)) = Numero de Schmidt, [Adimensional].
_kisDp , ,
Sh = 5 = Numero de Sherwood, [Adimensional].

t = Tiempo, [s].

to = Tiempo inicial, [s].

T = Temperatura, [K].

Tz = Temperatura en el bulk, [K] .

T, = Temperatura en la superficie del catalizador, [K].

v = Velocidad del fluido, [m s™1].

V = Voltaje, [V].

w = Masa de catalizador por unidad de volumen de reactor, [kgpd,exp. m;feite].
W = Consumo de potencia del motor del agitador, [W].

x = Distancia dentro de los poros del catalizador en la direccion x, [m].
X = Espesor del soporte catalitico, [m].

z = Posicion axial dentro del canal del monolito, [m].

. _ZRe Pr

z¥ = 7 = Posicion axial adimensional, [Adimensional].

Letras griegas

B = Angulo de corrugacién del canal, [°].

y = Tensién superficial entre las fases, [kg s~?].

AH = Calor de reaccién, [] mol,}zl].

AP = Caida de presion en los canales del monolito, [Pa].

ATy 0 = Maximo gradiente de temperatura intraporoso, [K].
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€ = Porosidad del catalizador, [mfiq mz2|.

n = Factor de efectividad global, [Adimensional].
ne = Factor de efectividad catalitico, [Adimensional].

9,‘;‘2 = Fraccion de sitios ocupados por el H, (asociativo), [Adimensional].
9}{)2 = Fraccion de sitios ocupados por el H, (disociativo), [Adimensionall].

9 = Constante geométrica (Tabla 5/10 [52]), [Adimensional].

A = Distancia desde el centro del catalizador donde G es cero, [m].

Ae = Conductividad térmica efectiva,[f m~t s~1 K~1].

As = Conductividad térmica del fluido,[] m™ s~ K1].

As = Conductividad térmica del sélido, [ m™1 s~ K71].

up = Viscosidad dindmica, [kg m~1 s71].

@ = Masa de catalizador, [kg].

p = Densidad del fluido, [kg m™3].

p. = Masa de metal activo expuesto por unidad de volumen de catalizador, [kg m™3].
o; = Cociente entre transf.de masa y reaccién qca. maximas, [Adimensional].
T = Torque, [N.m].

7, = Valor del torque para el agitador con monolitos, [N m].

1o = Valor del torque unicamente para el agitador sin los monolitos, [N m].

t = Tortuosidad del catalizador, [Adimensional].

@ = Parametro de forma, [Adimensional].

¢ = Mddulo de Thiele generalizado (Ec.V.47), [Adimensional].

¢o = Mbdulo de Thiele, [Adimensional].

® = Numero de Weitz — Prater, [Adimensional].

@y,-Nimero de Weitz — Prater para el Hy,[Adimensional].

&re—Numero de Weitz — Prater para el triglicérido, [Adimensional].

w = Velocidad angular del agitador, [s1].
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; = Velocidad de reacciéon local por unidad de masa de cat., [mol kgpd_exp._1 5‘1].

Subindices

H, = Hidrogeno.

TG = Triglicéridos.
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CAPITULO VI

MODELADO DEL REACTOR CON AGITADOR MONOLITICO

RESUMEN

Tal como se menciond en los capitulos previos, la tecnologia
de catalizadores monoliticos, vy su aplicacién en reacciones
trifdsicas, resulta como una novedosa y atractiva aplicacién
debido a sus ventajas operativas. Tales condiciones, aportan una
mejora sustancial tanto desde un punto de vista mediocambiental
como econdémico. La aplicacidén de dicha tecnologia alternativa
quedaria determinada béasicamente por la capacidad de equiparar
econ6tmicamente la tecnologia convencional, asociada directamente
a los costes energéticos y a la reutilizabilidad del
catalizador.

Se desarrolla durante el presente capitulo un modelado
matematico del reactor con agitador monolitico donde se incluyen
las reacciones de hidrogenacidn e isomerizaciédn, la
desactivacidén del catalizador vy los fendmenos de transporte
tanto internos como externos.

Los datos simulados del reactor pueden ser utilizados a fin de
evaluar el comportamiento del catalizador, determinando de esta

manera la viabilidad de su aplicacidn préactica.

D. Boldrini, D. Damiani, G. Tonetto, Mathematical modeling of
the partial hydrogenation of vegetable o0il in a monolithic
stirrer reactor, AIChE J. 60(10) (2014) 3524-3533.
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VI.l. Introduccién

La reaccidén de hidrogenacidén de aceites vegetales es un
proceso ampliamente estudiado, un gran numero de trabajos,
patentes y libros han sido publicados tal como describe
Ramachandran y Chaudhari [1]. Varios autores han estudiado esta
reaccidén utilizando catalizadores de niquel (Hashimoto et al.
[2], Marangozis et al. [3] y Gut et al. [4]; catalizadores de
paladio (Cordoba and Harriot [5], Tsuto et al. [6], Santacesaria
et al. [7], Fernandez et al. [8,9], Sanchez M. et al. [10] vy
Tonetto et al. [11]) y otros catalizadores (Koritala [12] vy
Szukalaska y Drozdowski [13]).

Se ha evaluado anteriormente el desempefio del catalizador
Pd/Al1,05/A1 utilizado en la reaccidén de hidrogenacidén parcial de
aceite de girasol, bajo la configuracidn de reactor con agitador
monolitico [14], el cual ha mostrado muy buena estabilidad
mecdnica y una alta actividad al mismo tiempo que se observd un
descenso en la actividad a través de los sucesivos reusos.

Es por ello que se planted modelar el reactor Dbajo 1la
configuracién descrita, con el fin de proponer una politica de
uso adecuada logrando obtener la conversidén deseada a lo largo
de los sucesivos reusos (modificando temperatura y/o tiempo de

reacciédn) .
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VI.2. Modelo global del reactor

El reactor con agitador monolitico se modeld como un reactor
semicontinuo ideal para el caso del H, y como un reactor
discontinuo para los reactivos y productos liquidos.

Las hipdtesis consideradas en el modelado del reactor se

detallan a continuacidn:

e Mezclado perfecto de los reactivos y productos en el
tanque (los gradientes de concentracidén dentro del
monolito fueron desestimados) .

e Modelo heterogéneo teniendo en cuenta las resistencias a
la transferencia de masa en la interfase gas-liquido vy
en el film liquido-sé6lido y considerando la resistencia
a la difusidén intraparticula.

e Reactor isotérmico (considerando los resultados

obtenidos en la Seccidén V.2).

La hipdétesis de mezclado perfecto fue corroborada mediante dos
diferentes técnicas. La primera consistidé en adicionar un tubo
de muestreo adicional, colocando el mismo en diferentes
posiciones dentro del seno de la mezcla reactante de acuerdo a
la Figura VI.1l. El ensayo permitid realizar la toma de muestras
en ubicaciones especificas dentro del reactor para un tiempo

definido de reacciédn.
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Dimensiones caracteristicas [m]

2\
NS

Ha Hg Hc Hi, Dy

0,052 0,023 0,011 0,08 0,064

IA LI
I~ i

Figura VI.1l. Disposicién de las tomas de muestra durante el test
de mezclado.

En el segundo experimento se determind el tiempo aproximado de
mezclado mediante un método colorimétrico [15]. Un volumen
equivalente al wutilizado en los ensayos de reaccidén de una
solucidén de NaOH coloreado con fenolftaleina fue afiadido al
reactor. Luego se agregé HCl1 a fin de decolorar la solucidn y
determinar el tiempo de mezclado mediante observacidén directa.
Por su parte, de existir una zona de mezclado diferencial, se
destacaria la presencia de una zona coloreada mientras el resto
del tanque se ha decolorado.

Las ecuaciones que gobiernan el comportamiento del reactor,

bajo esta configuracidn, son las siguientes:

ac;
=7 (v1.1)

FHZ(t) = _THZ V (VI.2)
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VI.2.1l. Modelo cinético

Muchos autores han utilizado ecuaciones simplificadas a fin de
representar la reaccidén de hidrogenacidén de aceites vegetales
basadas en el grado de insaturacidén, como una cinética de primer
orden o ley de la potencia. Otros estudios han incorporado las
reacciones de 1isomerizacién de acuerdo a un mecanismo de
Horiuti-Polanyi [16,17].

Los supuestos basicos para la determinacién del modelo fueron

[187]:

. Se asume que el  hidrégeno y las moléculas de
triglicérido no compiten por los mismos sitios activos.
Esto se debe a que la molécula de aceite es voluminosa
y se adsorbe sobre un sitio activo “tapando” una zona
significativa de la superficie en donde otra molécula
de triglicérido no podria adsorberse. El1 hidrdbgeno
puede acceder y se ubica en los sitios gue quedan entre
la superficie catalitica y la molécula de triglicérido.

e La cantidad de sitios wvacios para el triglicérido es
despreciable. Jonker [19] considera este supuesto para
la reaccidén de hidrogenacidén con Ni. Rodrigo et al.
[20] implicitamente realizan esta misma consideracidn.

e La adsorcién de los triglicéridos esté en el
equilibrio.

e La adsorcidén del hidrdgeno esta en el equilibrio.
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e Las fracciones de la superficie ocupadas por 1los
intermediarios son despreciables, debido a su alta
reactividad.

e La ubicacién de 1los dobles enlaces en la cadena del
dcido graso no influye en las velocidades de reaccidn.

e La probabilidad de adsorcién del dieno es el doble que
la del monoeno [7].

e Se asume un factor de efectividad 4igual para las
distintas reacciones debido a que las velocidades y las
difusividades son del mismo orden, con el fin de

ahorrar complejidad en el calculo.

Jonker [19] demostré que la velocidad de reaccidn esté
controlada por la incorporacién del primer hidrdégeno en los
dobles enlaces del oleato y del elaidato, mientras que la
adicidén del segundo hidrdégeno es irreversible.

En este trabajo se plantearon dos diferentes mecanismos para
la adsorcién del hidrégeno en la superficie: un mecanismo de
adsorcidén molecular o asociativo y otro mecanismo de adsorcidn
atémica o disociativo los cuales han sido estudiados con
anterioridad [7,19]. De esta manera la fraccidén para los sitios
ocupados por el hidrdégeno quedan determinados por las Ecuaciones
V.50 y V.60 definidas en el capitulo anterior, para el caso de

adsorcidén asociativa y disociativa respectivamente.
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VI.2.2. Modelo simplificado

En principio se desarrolld un modelo simplificado donde no se
consideraron las reacciones de isomerizacidédn geométrica.

El mismo se presenta como una herramienta UGtil en aplicaciones
donde no es necesario el conocimiento detallado de la
distribucidén de productos, por ejemplo el seguimiento de los
cambios del 1indice de iodo durante el avance de reacciédn,
demandando una menor carga computacional.

La Figura VI.2 muestra el esquema propuesto para el modelo

cinético simplificado.

kz k1
D ->M-S
Figura VI.2. Esquema cinético simplificado.

Las ecuaciones que gobiernan el modelo cinético simplificado
se detallan a continuacidén, teniendo en cuenta un mecanismo de

adsorcién del tipo Langmuir-Hinshelwood:

ac
—>=@iwn (-1;) (VI.3)
% i (ry — 1) (VI 4)

5= giwn (1) (VI.5)

r, = k2 QD QH (VI.6)
rn = k1 QM 01.1 (VI.7)

O, =—2L __ (vI.8)

Ks
ZCD+CM+KMCS

Cm
Oy =——""5%— (VI.9
M ZCD+CM+II<(_I€ICS ( )
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0y gueda determinado de acuerdo al tipo de adsorcidédn presente,

tal como se presentd en el capitulo anterior.

Se ha considerado que la relacién Kg/K; es independiente de 1la

temperatura en el rango utilizado [7,21].
Las constantes cinéticas k; y la constante de adsorcidédn del

hidrégeno Ky dependen de la temperatura siguiendo una
funcionalidad del tipo Arrhenius de acuerdo a la siguiente

expresioén:

E; (Tref._T

RTrer \ T )] (VI.10)

La temperatura de referencia escogida, Tpyp, fue igual a 373 K

a fin de simplificar los calculos.

VI.2.3. Modelo completo

La Tabla VI.1 muestra el sistema planteado para la obtencién
del modelo completo, teniendo en cuenta las reacciones de

isomerizacidn cis-trans.

Tabla VI.1l. Reacciones involucradas en el modelo completo.

Reacciones de hidrogenacidn Reacciones de isomerizacidn
k k;
€=S(m) C < T (ris0)
ky ’ kiso 1
TS5 () CC S CT (rfsy)
k, kiso 174
CC—C (rp) CT —TT (ri,

Kz

CT - C (ry)
k

CT ST (1))
k

TT ST (r3'")
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A continuacidén se detallan las ecuaciones que representan el

comportamiento del reactor con agitador monolitico siguiendo una

cinética de acuerdo al modelo completo donde se incorporan las

reacciones de i1somerizacidn

mecanismo de reaccidén del tipo Langmuir-Hinshelwood:

dcC

—E=@iwn (-1~ 1ig) (VIL11)

dCCT 1
—L=p;wn(—ry—r) — 1)l + i) (VI.12)
dC ”’ n

l—%Wﬂ( +rlSO) (VI.13)

dcCe

— =Qo;wn (rZ + rZ TLSO) (VI.14)

dCT

—L=p,wn(rg—1 +1 +1,") (VI.15)

@— piwn (r{ +11) (VI.16)

1y = ky Occ Oy (VI.17)
= % ky OcrBy (VI.18)
=~ ky Ocr Oy (VI.19)

4" =k, Opr 0y (VI.20)
1 =ky 0c 0y (VI.21)
ry =k, 076y (VI.22)
Tiso = kiso (6c =) 6 (VI.23)
Tiso = kiso (gcc ZHKCT ) On (VI.24)

" 1 o
Tiso = Kiso (5 Ocr — TT) Oy (VI.25)

lSO

El coeficiente * introducido en las Ecuaciones VI.1S8,

cis-trans teniendo

cuenta un

vVIi.19,

VI.24 y VI.25 toma en cuenta la probabilidad de que se hidrogene
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0 isomerice un doble enlace especifico en un compuesto di-
insaturado.

A continuacién se detallan las expresiones correspondientes a

las fracciones de sitios vacios (6;):

Occ = Kp (Ccc+CCT+C7{;[))+CIiCM (Cc+Cr)+Ks Cs (VI.26)
Oer =37 (CCC"'CCT"'CT:"l;fIiTI\:I Corcnikscs (VI-27)
Orr =5 (Ccc+ccr+cTKr1;+C£; Corcikscs (VI-28)
Oc = Ku Cc (VI.29)

Kp (Ccct+Cer+Crr)+Ky (Cc+Cr)+Ks Cs

_ Km Cr
Kp (Ccct+Cer+Crr)+Ky (Cc+Cr)+Ks Cs

(VI.30)

Nuevamente al igual que en el modelo simplificado, 6y queda
determinado de acuerdo al tipo de adsorcidn presente.

Estudios realizados anteriormente determinaron un valor
correspondiente a la constante de equilibrio Ki,=3,5 a una
temperatura de 393 K para el equilibrio entre los acidos oleico
y eldidico durante la reaccidn [19].

Se ha considerado que la relacién Kg/Ky es independiente de la
temperatura en el rango utilizado [7,21]. Por su parte
Santacesaria et al. [7] determinaron que la probabilidad de
adsorcién del dieno es el doble que la del monoeno. Por lo tanto
Kp/Ky = 2.

Las constantes cinéticas k; y la constante de adsorcidén del
hidrégeno Ky nuevamente pueden calcularse de acuerdo a la

Ecuacidén VI.10.
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VI.2.4. Factor de efectividad global

A fin de ahorrar complejidad en el sistema matemdtico se
asumié que el factor de efectividad global 7, es el mismo para
las diferentes reacciones debido a que las velocidades y las
difusividades son del mismo orden. Este factor, tiene en cuenta
la transferencia de masa de los reactivos y productos desde el
seno del gas hasta la superficie expuesta del metal dentro de
los poros del catalizador.

De este modo se utilizaron tres diferentes factores de
efectividad de acuerdo a los siguientes modelos cinéticos:
Langmuir-Hinshelwood con adsorcién del H, en forma asociativa
(LH-A), Langmuir-Hinshelwood con adsorcién del H, en forma
disociativa (LH-D) y orden cero (OC).

Si bien se han reportado estudios basados en cinéticas tipo
ley de 1la potencia para la reaccidén analizada, tal como se
mencioné en la Seccién V.5, los mismos no representan los
fendémenos involucrados en forma realista. Este hecho genera que
este tipo de modelo cinético carezca de una versatilidad tal que
pueda representar los cambios operativos que puedan
eventualmente presentarse, como por ejemplo variaciones en los
coeficientes de transporte de materia, caracteristicas
morfoldgicas del catalizador, etc.

En base a lo expuesto se fundamentd el uso de los factores de
efectividad elegidos, basados en fenbmenos reales asociados al
transporte y reaccidédn superficial de los diferentes reactivos vy

productos.
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Las ecuaciones correspondientes a fin de representar el factor
de efectividad global (n) para cada uno de los casos analizados

fueron oportunamente presentadas en el capitulo anterior

(Seccidn V.5).

VI.2.5. Determinacién de los coeficientes de transporte de masa

La hidrogenacidén de aceites vegetales es un sistema trifésico
fuertemente limitado por las resistencias a la transferencia de
masa. Es por ello que el conocimiento detallado de estos
fenémenos es de vital importancia a fin de modelar el reactor vy
obtener resultados confiables y realistas.

En el capitulo anterior (Seccidén V.3) se describieron las
técnicas a fin de obtener los coeficientes de transferencia de
masa tanto interno como externos como funcidén de las condiciones
operativas utilizadas, los cuales fueron incorporados
(implicitamente dentro del factor de efectividad global, 1) a

los modelos simplificado y completo detallados previamente.

VI.2.6. Fenbémeno de desactivacién

A fin de reproducir el comportamiento experimental observado,
el fendbmeno de desactivacidén puede ser representado por una
funcién dependiente del tiempo (v) [22]. Por otro lado, podria
ocurrir una desactivaciédn asociada al numero de lotes en los
cuales el catalizador es reutilizado, por ejemplo debido a la
formacién de oligbmeros al contacto con el aire entre cada

reaccién. Este comportamiento se modeld introduciendo un
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pardametro f, el cual adgquiere un valor unitario para el primer
uso del catalizador (Lote=1l). De esta manera se analizaron los

siguientes tres modelos:

@1 =v =1 —at) (VI.31)
@, =V, B = fexp(—at) (VI.32)
03 =v3 f = (v1.33)
1+at
De este modo, la funcidén de desactivacidn afectard a todas las
reacciones involucradas en el modelo cinético, multiplicando el
término asociado a la carga metédlica y logrando asi incorporar a

dicho modelo el fendmeno de desactivacidn.

VI.3. Herramientas matematicas

Se utilizdé el software Gproms para la resolucidn del conjunto
de ecuaciones tanto algebraicas como diferenciales y para el
ajuste de los datos experimentales. El ajuste paramétrico
utilizado por el software, opera estadisticamente Dbajo el
concepto de médxima verosimilitud.

Con el fin de realizar una comparacidén directa de la bondad
del ajuste brindado por los diferentes modelos, se utilizd el
Criterio de Informacidén de Akaike (AIC por sus siglas en inglés)
[23]. E1 AIC provee una herramienta capaz de seleccionar el
modelo  o6ptimo: el modelo con el minimo valor de AIC
corresponderd al modelo gque mejor representa estadisticamente

los datos experimentales.
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Por su parte, la verosimilitud relativa (RL por sus siglas en
inglés) se define de acuerdo a la siguiente expresidn:

RL = exp (AICmin_—AICL-)

(VI.34)
El RL puede entenderse como la probabilidad relativa de que el

modelo [ minimice la informacidén perdida.
VI.4. Desarrollo experimental

Los ensayos experimentales fueron llevados a cabo en un
reactor tanque agitado tal como el descripto en la Seccidn IT.3.
Para la totalidad de 1los ensayos, la cantidad de aceite
utilizada fue de 250 cm’ y la agitacién de 1400 rpm. Se
dispusieron dos monolitos sobre el eje del agitador, con las
caracteristicas estructurales y morfoldgicas descriptas en las
Secciones II.1.1 y III.7.1. La Tabla VI.2 lista la serie de

ensayos llevados a cabo.

Tabla VI.2. Detalle de las reacciones llevadas a cabo.

Test Tempiﬁ?tura PTi;;?n carﬁikjiqfiiiii%%dor Lote*
1 353 414 0,00168 1
2 373 552 0,00168 1
3 353 552 0,00168 1
4 363 483 0,00126 1
5 353 552 0,00084 1
6 373 414 0,00168 1
7 373 414 0,00168 2
8 373 414 0,00168 3
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9 373 414 0,00168 4
10 373 414 0,00168 5
11 373 414 0,00168 6
12 373 414 0,00168 7
13 373 414 0,00168 8
14 373 414 0,00168 9
15 373 414 0,00168 10
16 373 414 0,00084 1
17 363 483 0,00126

18 373 552 0,00084

19 363 483 0,00126 1
20 353 414 0,00084 1
21 373 414 0,00527 1
22 373 414 0,00527 2
23 373 414 0,00527 3
24 373 414 0,00527 4
25 373 414 0,00527 5
26 373 414 0,00527 6
27 373 414 0,00527 7
28 373 414 0,00527 8
29 373 414 0,00527 9
30 373 414 0,00527 10

(*) Numero de veces que el catalizador monolitico fue utilizado
en reacciédn.

El anédlisis de los productos de la reaccidn se realizd de
acuerdo a las técnicas descriptas en la Seccién II.3. Para cada
uno de los test realizados, se muestred cada 10 minutos de

reaccién, adguiriendo una totalidad de 210 muestras.
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VI.5. Resultados y discusién

La Figura VI.3 muestra una secuencia de fotografias del
reactor al incrementarse el tiempo de mezclado (t,) durante la

técnica de decoloracidédn llevada a cabo.

t,=1,5s
|

7 ‘ G 'L _
Figura VI.3. Decoloracidén &cido-base utilizando fenolftaleina
como indicador.

Tal como se puede observar, el ultimo punto en permanecer
coloreado (ty,=2.5s8) se encuentra en la zona donde el fluido esté
protegido de la agitacién por el soporte del agitador. Al cabo
de 2,9 segundos, se observa una coloracidén homogénea, indicando
que los fluidos se encuentran perfectamente mezclados.

Por su parte, al muestrear diferentes zonas del reactor para
un tiempo dado de reaccidn, se determindé que la distribucidn de
productos obtenida era practicamente equivalente corroborando la
hipbétesis planteada.

Las Tablas VI.3 y VI.4 reportan los valores de RL obtenidos
para la totalidad de 1los modelos simplificados vy completos
respectivamente. Se encontrdé que el modelo LH-D-D3 (Mecanismo
tipo Langmuir-Hinshelwood disociativo y desactivacidén descripta
por la Ecuacidén VI.33), presentd el méximo valor de LC tanto
para los modelos simplificados como completos, representando los

datos experimentales con mayor precisién.
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Las diferencias mayores en RL se encuentran entre los modelos
LH vs O0C, indicando que el modelado de los fenbdmenos de
adsorcién de hidrbdégeno son importantes en este sistema, bajo las
condiciones analizadas. Consecuentemente, el valor obtenido para
Ky para los modelos OC no verifica la condicién KyuCy, >>1
(Seccidn V.5.3).

En el caso de OC no hay diferencia alguna entre los distintos
modelos de desactivacidén. Para LH la diferencia numérica en RL
es de 0,01, 1lo que indicaria que no hay una apreciable
diferencia entre los modelos. Esto se discutird en detalle

posteriormente.

Tabla VI.3. Valores de RL para los diferentes modelos
simplificados.

Modelo cinético RL
LH-A-D1 0.93
LH-A-D2 0.93
LH-A-D3 0,94
LH-D-D1 0,99
LH-D-D2 0,99
LH-D-D3 1

OC-A-D1 0,77
OC-A-D2 0,77
OC-A-D3 0,77
OC-D-D1 0,9
OC-D-D2 0,9
OC-D-D3 0,9
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Tabla VI.4. Valores de RL para los diferentes modelos completos.

Modelo cinético RL
LH-A-D1 0.97
LH-A-D2 0.97
LH-A-D3 0,97
LH-D-D1 0,99
LH-D-D2 0,99
LH-D-D3 1

OC-A-D1 0,76
OC-A-D2 0,76
OC-A-D3 0,76
OC-D-D1 0,75
OC-D-D2 0,75
OC-D-D3 0,75

La Tabla VI.5 por su parte muestra los pardmetros cinéticos
ajustados para el modelo cinético LH-D-D3 simplificado, mientras
que la Tabla VI.6 muestra los resultados andlogos para el caso

del modelo completo.

Tabla VI.5. Pardmetros cinéticos ajustados para el modelo LH-D-
D3 simplificado con sus correspondientes intervalos de confianza
del 95 %.

Pardmetro Valor

Ei1/R [K] 8158,89 + 20
E;/R [K] 7837,04 + 19
Ey/R [K] 1174,34 £+ 89

1 —l]

k% [kmol kQgpg exp. =~ S 0,4002 £ 0,0017

ka, [kmol kgeq exp.” ™ s7'] 4,3897 + 0,019
Ky, [kmol kQpg exp. = S7'] 773,168 + 5,8
o [adimensional] 1,39 107°+ 8,8 10°®
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Tabla VI.6. Pardmetros cinéticos ajustados para el modelo LH-D-
D3 completo con sus correspondientes intervalos de confianza del
95 %.

Pardmetro Valor

E;/R [K] 8104,9 + 20
E,/R [K] 7911,1 £ 20
Es/R [K] 1161,9 + 91
Eiso/R [K] 6956,5 + 20
ki, [kmol kgeq exp. " s7'] 0,3415 + 0,0005
K [kmOl kgpq exp. w S '] 3,5959 + 0,0053
kiso, [kmol KQeq exp.”™ 571 2,6705 + 0,0039
Ky, [kmol KQgpq exp. = S'] 709,474 + 5

o [adimensional] 1,9 10°+ 7,7 1078

Se puede observar que tanto para el modelo simplificado como
completo, la constante cinética k% de hidrogenacién del dieno
resulta ser mayor a la del monoeno, mientras gue sus respectivas
energias de activacién muestran la tendencia contraria,
corroborando la mayor velocidad de reaccidédn de hidrogenacidn del
dieno con respecto al monoeno.

Con respecto a la energia de activacién de la reaccidn de
isomerizacidn, su valor es apreciablemente menor que las
correspondientes a las reacciones de hidrogenacidén, indicando
que el efecto de la temperatura se produce en forma
diferenciada.

En cuanto al valor obtenido para la constante de adsorcidén del
H, sobre la superficie del —catalizador, nuevamente los
resultados concuerdan con lo reportado en la bibliografia [24].
Dado que el fendémeno de adsorcidn es exotérmico y con esto la
dependencia con la temperatura deberia ser contraria a la

tendencia hallada, el bajo valor obtenido para la energia de
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activacidén podria considerarse despreciable, indicando una baja
dependencia de Ky con la temperatura.

Los valores obtenidos de los paradmetros cinéticos pueden ser
comparados con los datos de la literatura. Santacesaria et al.
[7] y Fernandez et al. [24] estudiaron la hidrogenacidén de
aceite de girasol sobre catalizadores de paladio soportado en
sistemas del tipo slurry, reportando valores para las constantes
cinéticas similares a los reportados en el presente trabajo.

El buen ajuste de los pardmetros cinéticos indicaria la bondad
del modelo matemadtico del reactor, y la adecuada determinacidn
de los coeficientes de transferencia de masa.

Las Figuras VI.4, VI.5, VI.6 y VI.7 presentan los perfiles de
concentracién experimentales y calculados por el modelo LH-D-D3
simplificado. La Figura VI.4 presenta el ensayo a 373 K, 414 kPa
y una carga metalica de 0,00168 kgpq exp. Maceite °, y la Figura VI.5
para 1igual temperatura y presidédn con una carga metalica de
0,00084 kgpq exp. Maceite °. Por su parte, las Figuras VI.6 y VI.7
presentan los resultados para 353 K, 414 kPa con cargas metalica
de 0,00168 y 0,00084 kgpq exp. Maceite respectivamente.

Puede observarse que el modelo utilizado describe
satisfactoriamente la cinética de hidrogenacidén Dbajo 1la
configuracidén de reactor con agitador monolitico. Esto Gltimo se
confirma en las Figura VI.8 para la totalidad de los ensayos

experimentados.
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Figura VI.4. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=373 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura VI.5. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=373 K, P=414 kPa, Carga metalica=0,00084 kJgpq exp. Maceite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura VI.6. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=353 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura VI.7. Reaccidén de hidrogenacidén de aceite de girasol a
T=353 K, P=414 kPa, Carga metalica=0,00084 kgpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A C18:2.
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Figura VI.8. Grafico de paridad, modelo simplificado LH-D-D3.
Ref.: & C18:0, Cl8:1, A Cl18:2.

Por su parte las Figuras VI.9, VI.10, VI.1l1l y VI.12 presentan
los perfiles de concentracidén experimentales y calculados por el
modelo LH-D-D3 completo. La Figura VI.9 presenta el ensayo a 373
K, 414 kPa y una carga metdlica de 0,00168 kgpg exp. Maceite o, y la
Figura VI.10 para igual temperatura y presidén con una carga
metédlica de 0,00084 kQpgq exp. Maceite °. Las Figuras VI.11 y VI.12
corresponden a los ensayos llevados a cabo a 353 K, 414 kPa con
cargas metdlica de 0,00168 % 0,00084 kQgpa  exp. ngiw'3
respectivamente.

Nuevamente puede observarse que el modelo utilizado describe
la cinética estudiada en forma satisfactoria. En 1las Figuras
VI.13 y VI.14 se muestran los graficos de paridad para la

totalidad de los ensayos experimentados considerando el modelo

completo.
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Figura VI.9. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=373 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M Cl18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura VI.10. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=373 K, P=414 kPa, Carga metalica=0,00084 kJgpq exp. Maceite -
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢

Cc18:0; M C18:1; X trans Cl8:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura VI.1l1l. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a

T=353 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168 kJpq exp. Macoite .

Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M Cl18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura VI.12. Reaccidén de hidrogenacidén de aceite de girasol a
T=353 K, P=414 kPa, Carga metalica=0,00084 kJgpq exp. Maceite .

Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales:
C18:0; M C18:1; X trans C18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura VI.13. Grafico de paridad, modelo completo LH-D-D3. Ref.:
¢ C18:0, M C18:2 CcCT, Cl8:2 CTT, + Cl18:2 CcCC, Cl8:1 CT, o

Cl8:1 CcC.
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Figura VI.14. Grafico de paridad, modelo completo LH-D-D3. Ref.:
¢ C18:0, Cl8:1, A C18:2.

Los graficos correspondientes a los restantes ensayos llevados
a cabo en el estudio cinético tanto para el modelo completo como
simplificado se presentan en el Anexo 1.

Con respecto al proceso de desactivacidédn, como se indicd en

los pérrafos anteriores, no se encontraron diferencias en los
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valores RL para los diferentes modelos planteados. Los modelos
(Ecuaciones VI.31-VI.33) consideraron dos fendmenos de
desactivacién independientes: uno asociado al tiempo de reaccidn
(v =f(a,t)) vy otro al numero de lote (B). Para el modelo LH-D-D3,

o presentd un valor de 1,9 107°. Para el resto de los ensayos, el

pardmetro o mostrd valores semejantes. El1 valor numérico bajo
indicaria que el efecto producido por el descenso en la cantidad
de metal expuesto se encuentra contemplado por el factor de
efectividad global (). El mismo, implicitamente, es dependiente
de ko, definido en la Seccidén V.5.1. Por su parte kg es funcidn
de las constantes cinéticas y de adsorcién ajustadas en 1los
modelos cinéticos y de las concentraciones Cp, Cy y Cs. Tal como
se expuso en las Tablas VI.5 y VI.6 los valores ajustados
concuerdan con los reportados en la bibliografia. De esta manera
la evolucidén del factor de efectividad global (1), acotado a los
valores cinéticos esperados, modela las reacciones en forma
precisa dejando sin libertad de ajuste al parametro a.

La Figura VI.15 presenta el valor del parametro P para los

distintos lotes. P presenté valores entre 0,83 y 0,13 para los
lotes 2 y 10 respectivamente. La Figura VI.1l6 muestra el buen
ajuste del modelo al simular los datos experimentales del lote
3.

De acuerdo a los resultados discutidos en la Seccidén IV.4, el
fenbémeno de desactivacidén podria deberse a la posible formacidn
de compuestos carbonosos. E1l comportamiento observado
experimentalmente concuerda con lo reportado anteriormente por

otros autores [14,25].
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Los é&acidos grasos polinsaturados son muy susceptibles a la
polimerizacidén térmica [26]. A su vez, ciertos metales pueden
actuar como catalizador en la polimerizaciédn de aceites
[27,28,26]. De esta manera el significado fisico del parémetro P
podria asociarse a la pérdida de superficie expuesta de las

particulas de paladio. Para el ensayo realizado a 373 K con

o)

0,00168 kgpq exp. Maceite B disminuyé un 90 % y la dispersién de

Pd un 84 %.
I !
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Figura VI.1l5. Evolucidén del pardmetro P como funcién del numero
de usos. Ref.: (o) T=373 K, P=414 kPa, Carga metalica=0,00527

KQed exp. Maceite , (M) T=373 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168
-3

kgPd exp. Maceite
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Figura VI.16. Reaccidén de hidrogenacién de aceite de girasol
(lote 3) a T=373 K, P=414 kPa, Carga metdlica=0,00168 kgpq exp.
Maeeire -. Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos

experimentales: ¢ C18:0; M Cl18:1; X trans C18:1; A Cl18:2; *
trans Cl8:2.

VI.6. Conclusiones

Se desarrollaron dos modelos matemadticos del reactor, un
simplificado donde solo se —consideran las reacciones de
hidrogenacién y otro completo, donde se contemplaron también las
reacciones de isomerizacidén. En ambos modelos se consideraron
las limitaciones a la transferencia de masa tanto externas como
internas al igual que el fendmeno de desactivacidn. Los estudios
experimentales se llevaron a cabo en un reactor con agitador
monolitico en un amplio rango de temperaturas, presiones vy
cargas de catalizador.

El buen ajuste de los pardmetros cinéticos resalta la bondad
del modelo matemdtico y la adecuada determinacién de 1los

coeficientes de transporte de masa.
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De este modo los modelos matemdticos desarrollados se
presentan como una Util y versatil herramienta a fin de generar
politicas de wuso del reactor a fin de obtener un producto
determinado (determinado por la composicién final) y predecir
los costos operativos del sistema (asociados a la temperatura y
tiempo de reaccidén en cada lote para wuna dada carga de

catalizador), como se demuestra en el prdéximo capitulo.
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VI.7. Nomenclatura

Letras romanas

AIC; = Criterio de informacion de Akaike asociado al modelo i, [Adimensional].
AlCpin. = Criterio de informaciéon de Akaike minimo, [Adimensional].

Cy, = Concentracién de hidrégeno en el aceite, [kmol m~3].

C; = Concentracioén del componente j (j = C,CC,CT,D,M,S,T y TT), [kmol m~3].
D = Dieno.

E; = Energia de activaciéon (i = 1,2, H e iso), [k] kmol™1].

Fy, = Flujo molar de ingreso de hidrégeno al reactor, [kmol s71.

ko, = Constante cinética (Ec.V.49, Capitulo V), [mol kgpa exp. 5_1].

k, = Constante cinética de hidrogenacion, [kmol kgpa exp. s_l].

k, = Constante cinética de hidrogenacion, [kmol kgpg exp. 5.

kio = Factor de frecuencia asociado a k; (i = 1,2 e iso), [kmol kgpa exp. s‘l].
kiso, = Constante cinética de isomerizacion, [kmol kgpa exp. s‘l].

Kyo = Factor de frecuencia asociado a Ky, [m3 kmol™1].

K5, = Constante de equilibrio de isomerizaciéon, [m3 kmol™1].

K; = Cte.de adsorcién del comp.j (j = D,H,M y S ), [m? kmol™'].

M = Monoeno.

ry, = Velocidad de reaccion del Hy, [kmol my3ice 5‘1].

r, = Velocidad de reaccion, [kmol kgpa exp. 5‘1].

r; = Velocidades de reaccion (i = 1,2 e iso), [kmol kgpa exp. 5‘1].

rl-' = Velocidades de reaccion (i = 1,2 e iso), [kmol kgpa exp. 5_1].

rl-” = Velocidades de reaccion (i = 2 e iso), [kmol kgpa exp. s‘l].

r; = Vel.de reaccion del comp.j (j = C,CC,CT,D,M,S,T y TT), [kmol m™3 s™1].
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R = Constante universal de los gases, [] mol™! K‘l].

RL = Verosimilitud relativa, [Adimensional].

S = Saturado.

t = Tiempo, [s].

T = Temperatura, [K].

Tyer. = Temperatura de referencia (Ec.V1.10), [K].
V = Volumen de aceite en el reactor, [m3].

w = Masa de catalizador, [kgpg exp. Maasive-

Letras griegas

a = Parametro asociado a la desactivacion funciéon del tiempo, [Adimensional].
B = Parametro asociado a la desactivacion funcion del N° de lotes, [Adimensional].
n = Factor de efectividad global, [Adimensional].

6; = Fraccion de sitios cubiertos por j (j = C,CC,CT,D,H,M,S,T y TT),[Adim. ].

v, = "Funcién Actividad" (Ec.V1.31), [Adimensional].
v, = "Funcion Actividad" (Ec.V1.32),[Adimensional].
L3 = "Funcion Actividad" (Ec.VI1.33),[Adimensional].

@; = Funcion de desactivacion asociada a v; (i = 1,2 y 3), [Adimensional].

Subindices

C = Isbmero geométrico cis del monoeno.

CC = Dieno que posee ambos dobles enlaces en posicion cis.

CT = Dieno que posee un doble enlace en posicién cis y otro en trans.
D = Dieno.

H = Hidrogeno.
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M = Monoeno.
S = Saturado.
T = Isdbmero geométrico trans del monoeno.

TT = Dieno que posee ambos dobles enlaces en posicion trans.
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CAPITULO VII

ANALISIS TECNICO-ECONOMICO

RESUMEN

Se analizan las principales contribuciones asociadas a 1los
costos operativos del proceso Jjunto a las cuestiones técnicas
operativas concernientes al escalado del disefio propuesto.

Se hace uso del modelo matematico desarrollado Jjunto a 1los
resultados experimentales obtenidos en cuanto a la actividad del
catalizador Pd/Al1,03/A1 a fin de reproducir el comportamiento del
reactor con agitador monolitico en la reaccién de interés vy
proponer politicas de uso adecuadas.

Por Gltimo, se presenta un estudio técnico-econdmico
preliminar a fin de comparar la tecnologia convencional y el

reactor con agitador monolitico.



Anadlisis técnico-econdmico

VII.1l. Introduccidén

A lo largo de los capitulos anteriores se ha estudiado el
comportamiento del catalizador estructurado Pd/Al1,0;/Al1 utilizado
en un reactor con agitador monolitico, el cual ha mostrado
poseer las cualidades necesarias a fin de competir
potencialmente con la tecnologia vigente. El1 catalizador en
estudio posee muy buena estabilidad mecédnica y siguiendo una
adecuada politica de uso es posible reutilizarlo a lo largo de
una cantidad razonable de sucesivos reusos.

En el Capitulo VI se desarrolld un modelo con el cual se logra
reproducir los resultados obtenidos en la reaccidédn de
hidrogenacién de aceite de girasol Dbajo la configuracidén de
reactor con agitador monolitico para diferentes condiciones de
reaccién incluyendo el término asociado a la desactivacién
progresiva del catalizador. En Dbase a estos resultados, es
posible utilizar dicho modelo con la finalidad de simular el
reactor en estudio a través de los sucesivos reusos logrando asi
proponer una politica de wuso adecuada a fin de lograr un
producto con similares caracteristicas en cada lote procesado.

La politica de wuso propuesta permite entonces realizar un
balance técnico-econdémico preliminar contrastando los costos
asociados al proceso tradicional con los del proceso

alternativo.
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VII.2. Proceso convencional

VII.2.1l. Descripcién técnica

Sabatier y Senderens [1], fueron los primeros desarrolladores
del proceso a finales de 1890, donde realizaron investigaciones
sobre hidrogenacién en fase vapor. Normann [2] patentd en 1902
la técnica para realizar la reaccidédn de hidrogenacidén de aceites
en fase liquida y a partir de entonces se comenzd a desarrollar
el proceso a escala industrial.

El proceso de reaccidn quimica se realiza en presencia de
catalizadores metdlicos en estado sélido (en polvo), en
reactores cerrados, donde se mezclan intensamente el aceite, el
catalizador y el gas (H,).

Dentro del reactor son fundamentales las operaciones de
transferencia de masa y de calor y 1las reacciones quimicas
principales y secundarias.

El niquel (Ni) es el catalizador que se emplea en general, en
estado de polvo metdlico, aglomerado en materia grasa de alto
punto de fusidén (333 K) y en forma de hojuelas.

La reaccidén industrial se realiza desde su descubrimiento, en
reactores tipo tanque, continuos o discontinuos, a los que con
los afios se le han introducido pocas modificaciones o
innovaciones.

Las ventajas de estos reactores sobre los continuos se deben a
su versatilidad, pues con ellos, cuando es necesario procesar
varias clases de materias grasas, se puede obtener una gama
grande de productos finales, de distintas propiedades

reoldgicas.
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En los sistemas de hidrogenacidén continuos, el catalizador
puede estar en un lecho fijo o recircular a través del sistema
suspendido en el aceite. Las ventajas son los grandes incentivos
de todos los procesos continuos sobre los discontinuos, o sea,
economia de espacio, servicios y trabajo, ademds en el caso de
la hidrogenacién, obtener una gran velocidad de la reaccién,
como es la del descenso del IV de 10 a 30 unidades de IV min.’},
en comparacidén con las que se obtienen en los mejores sistemas
discontinuos, que son del orden de 1 a 3 unidades de IV min. ‘.

Pero como ya se dijo, no siempre se puede obtener con 1los
reactores continuos los objetivos deseados para el producto y su
adaptacién a las distintas variedades de materias primas que se
procesan, o sea, la gran versatilidad de los sistemas
discontinuos.

Los primeros reactores o convertidores, como también se los
denomina, del tipo discontinuo o por lote, se llamaban también
de sistema de recirculacién de hidrbébgeno y se usaron los
primeros 50 afios en la industria de la hidrogenaciédn,
probablemente porque el hidrdégeno empleado no era de la pureza
que hoy se consigue con las plantas electroliticas.

El gas hidrbégeno se hacia burbujear en el aceite y servia de
medio de agitacidén, manteniendo el catalizador en suspensidn.

A la salida del reactor, el gas se hacia circular por unos
sistemas de purificacién fisica y se mandaba, recomprimido con
una bomba rotativa al reactor. En otros diseflos se agregaba al
reactor un agitador, y se hacia también recircular el aceite, el

que se pulverizaba en la atmdésfera de hidrdgeno de la parte

superior del reactor.
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Los reactores actuales, en general son del tipo "Dead End" o
de extremo cerrado. En la Figura VII.l1 se presenta el esquema de

este reactor.
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Figura VII.1l. Reactor del tipo “Dead End” utilizado en la
hidrogenacién de aceites [3].

Normalmente la capacidad de procesamiento a nivel industrial
es de aproximadamente 10 a 30 toneladas de aceite por lote.

La reaccidén de hidrogenacidédn en los reactores cuando se emplea
niquel como catalizador, se efectlla a temperaturas que van de
423 a 493 K y presiones del orden de 0,3 a 1,5 MPa.

El hidrbégeno de alta pureza, de origen electrolitico, se

introduce por la parte inferior del reactor a través de un tubo
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con perforaciones pequefias y con la corriente dirigida hacia
abajo y debajo del ultimo impulsor del agitador.

Este agitador es del tipo axial, tiene 3 impulsores, cada uno
conformado por 4 paletas planas inclinadas a 45°, de manera que
al girar produzcan un flujo de aceite hacia abajo. En la parte
superior se ubica cerca de la superficie un impulsor igual a los
otros dos, que produce un vdrtice en la superficie y succiona el
gas hidrdégeno que se encuentra en la parte superior del reactor,
o sea, este voértice es el que hace recircular el gas.

La ubicacidén del impulsor superior del agitador con respecto a
la superficie del aceite a la temperatura de trabajo es critica
para la produccién de un buen voértice. Por esta razdn se
prefiere dimensionar el reactor de manera que no permita grandes
variaciones del nivel de aceite con variaciones del tamafio de la
carga.

La relacidén altura-diédmetro del reactor, por esta razdn, debe
estar entre 1,4 a 1,8.

El gas al entrar por la parte inferior, sube por los costados
del reactor donde al encontrarse con los serpentines de
calefaccidén-enfriamiento, hace que el aceite adquiera gran
turbulencia.

Ademas, se colocan 4 bafles verticales entre la pared del
reactor y los serpentines para mejorar la turbulencia y por 1lo
tanto las condiciones de la reaccidn.

El consumo de energia de estos reactores es del orden de 2 a 3
kW m™> de materia grasa.

El reactor tiene un volumen libre de 25 a 40 % (descontando el

volumen de los serpentines) y su objeto es conseguir que el
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—————————————————————————
ciclo de la hidrogenacién se produzca sin necesidad de purgar
los gases inertes del reactor durante el proceso, por economia
de tiempo [3].

Se hace necesaria esta purga cuando, por la acumulacidén de
impurezas gaseosas, el volumen de gases reduce la presidn
parcial del hidrdégeno y por lo tanto su solubilidad en el
aceite.

Al calcular este volumen libre se supone que no se admitira

o

durante el proceso mads de un 25 % en volumen de impurezas en el
hidrégeno, o sea, una reduccidén de un 25 % en la presidn parcial
del hidrégeno.

La solubilidad del hidrdégeno en el aceite, cuando estd libre
de impurezas gaseosas (99,8 %) depende de la temperatura y de la
presién. Es evidente que al Dbajar la presién parcial del
hidrégeno en el espacio libre, se afecta su solubilidad en el
aceite.

En cuanto a los serpentines, se debe decir que dada la
exotermicidad de la reaccién es mas critico el serpentin de
enfriamiento que el de calefaccidén. Por esta razdn, cuando se
trata de altos descensos del IV se debe recurrir a enfriadores
externos para no ocupar tanto volumen interior del reactor.

En lo referido a 1la operatoria del proceso, normalmente se
realizan ciclos de entre 7-12 lotes dependiendo del alcance de
la produccidén [4].

Al iniciarse un ciclo, el proceso comienza con el
calentamiento del aceite fresco, proveniente de la etapa de

blanqueado, hasta alcanzar una temperatura cercana a la de

reaccidén. Este paso se produce en el tanque dosificador mediante
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intercambio caldérico con vapor de servicio. Luego se procede a
incorporar el catalizador y bombear el hidrédgeno dentro del
reactor, para comenzar luego con la reaccidédn. Una vez iniciado
el proceso, la mezcla es calentada por el calor desprendido por
la naturaleza exotérmica de la reaccidén (965 kJ por tonelada de
aceite y por unidad de 1IV) hasta alcanzar la temperatura de
operacidén (423-523 K), la cual es mantenida mediante el pasaje
del fluido refrigerante por el serpentin de enfriamiento.

Cuando se estd por alcanzar el punto final deseado del
proceso, el que se estima sobre la marcha en base al hidrdgeno
consumido (se calcula por el descenso de la presiétn de uno de
los estanques de almacenamiento que alimenta al reactor o por un
medidor de caudal apropiado), se suspende el flujo de hidrdbgeno
y se detiene el agitador. De este modo se detiene la reaccidn y
se hacen determinaciones rapidas en el mismo terreno para
corroborar los resultados deseados como son el indice de
refraccién, los puntos de fusidén de capilar abierto o de gota y
eventualmente IV [5].

Comprobados los resultados, se pone en marcha el agitador para
consumir el hidrdégeno que se encuentra disuelto en el aceite y
el que se encuentra en el espacio libre o extremo cerrado. A
medida que se consume este hidrdégeno, la presidn en el interior
del reactor baja y cuando se estabiliza, se aplica vacio, por
intermedio de un eyector de vapor de dos etapas. Esta cantidad
de hidrdégeno, que es del orden de 3 a 4 % del total consumido en
el proceso, incide poco en un posterior descenso del IV después
de los controles. El reactor luego se pone a la presidn

atmosférica introduciendo nitrdégeno.
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Posteriormente el aceite hidrogenado es enfriado en el
intercambiador aceite/aceite (economizador) desde la temperatura
de reaccidén hasta los 373-393 K para ingresar en la etapa de
filtrado. La temperatura de enfriamiento corresponde a la
temperatura con que se opera en los filtros prensa, que en
general son de telas de 1lona o papel filtro y de descarga
cerrada.

De esta manera se logra calentar el aceite fresco a hidrogenar
en un lote posterior (tercer lote), con lo cual no es necesario
el aporte de vapor de servicio. Normalmente por cuestiones de
economia de tiempo, el segundo lote también es precalentado con
vapor de servicio [6].

El catalizador recuperado en los filtros que aun tiene
actividad se reutiliza en nuevas hidrogenaciones. Esta actividad
se pilerde porque las impurezas de la materia grasa lo envenenan,
especialmente con los compuestos de fésforo y de azufre.

Finalmente, el aceite se somete a una refinacidén completa con

tres objetivos especificos [5]:

eBajar la acidez, la que se ha elevado a valores de 0,3 a
0,5 % durante el proceso por el efecto de la hidrdélisis con el
agua que contiene el hidrdgeno introducido. La otra fuente de
humedad en el reactor es la que lleva el aceite y que segun
las etapas de refinacidn previas a la hidrogenacidén, blanqueo,
secado o desodorizacidn, pueden ser del orden de 0,1 a 0,4 %.

eEliminar residuos de niquel, que restan en el aceite

después de eliminar el catalizador por filtracidén y que son de
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alrededor de 8 a 10 ppm. Esta cantidad disminuye, después de

la refinacidén, a valores de 0,1 a 0,5 ppm.

eDesodorizacidén, que elimina por la destilacidédn con arrastre
de vapor de agua, las impurezas voléatiles de mal olor,
formadas en el curso de la reaccidén, como son las cetonas y
aldehidos y principalmente agquel que es el responsable del
olor caracteristico de la hidrogenacidén: el 6-trans-nonemal,
como se mencionard mas adelante ya que es posible reducir su

formacidén durante el proceso.

Tal como se menciondé en la Seccidén I.2, al hidrogenar una
materia grasa Jjunto con la saturacién con hidrbébgeno algunos
enlaces dobles se producen reacciones de isomerizacién, ya sea
de posicién o geométricas. En ambos casos, los productos que se
obtienen son de mayor punto de fusidén que el producto inicial,
con la diferencia que los isdmeros son productos de propiedades
reoldégicas més deseables que los que se obtienen por simple
saturacién de los enlaces dobles sin isomerizacién. Estos
compuestos, en cierta medida, se pueden controlar en el curso
del proceso recurriendo a alterar sus variables que son:
temperatura, presidn, cantidad y tipo de catalizador empleado.

En cuanto a la cantidad de catalizador que se debe emplear,
ésta depende en gran parte de su actividad y del grado de
agitacién o turbulencia del reactor. En general los reactores
"Dead End", para su grado de agitacidén como el mostrado en la
Figura VII.1l, necesitan alrededor de un 0,1 a 0,2 % de Ni con

respecto al aceite a procesar.

262



Anadlisis técnico-econdmico

Los &4cidos grasos con tres o mas enlaces dobles, como el acido
linolénico en los aceites de soja, canola, y los otros en los
aceites de pescado, puede formar en condiciones extremas de
temperatura (473 K y mayores) un compuesto muy perjudicial desde
un punto de vista organoléptico, a partir del &acido linolénico
normal, Cl1l8: 3 (9c, 12c, 15c) N=3. Este compuesto por saturacidn
de un enlace doble y cambio de una posicidén cis por una trans,
da el &cido graso Cl18:2 (9c, 15t) N=3. Este &cido graso al
oxidarse posteriormente y cortar una cadena en el enlace 9, da
el aldehido 6-trans-nonenal, que es el responsable del olor vy
sabor caracteristico a hidrogenacidn % detectable en
concentraciones de hasta una parte en 1000 millones.

También en estas condiciones extremas de temperatura se pueden
formar 4cidos aromaticos. Estos compuestos aromaticos son
biolégicamente indeseables pues se ha demostrado que tiene

efectos tdéxicos, en este caso se dice que son cancerigenos [3].

VII.2.2. Costos operativos del proceso convencional

Uno de los puntos clave en la modificacidén de aceites
vegetales es el costo operativo global debido a que afecta
directamente a la rentabilidad del proceso en si.
Particularmente la hidrogenacidén es un  proceso costoso,
principalmente sus reactivos, catalizador e hidrédgeno. En la
Tabla VII.l se presentan los costos de produccidn actualizados

para dos casos tipicos de hidrogenacidén de aceite de girasol.
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Costos operativos del proceso convencional [6].

Caso

Mantenimiento

Mano de obra

60.000 USD afio™"
(considera cargas
sociales y 1 salario
compensatorio anual)

Reactivos para la
Hidrogenacidn
Catalizador Ni
(75 USD kg™t
Contenido Ni 25%

Hidrégeno:
1 m® IV?! ton™
(3 USD m™)

Post Blanqueo
Acido citrico
(1,75 USD kg™)
Tierra decolorante
(0,60 USD kg™)
Pérdida de aceite
(1,08 USD kg™)

Servicios

Electricidad (0,095 USD

kwh™)

Vapor (17,5 USD ton™)
Agua, aire, N,

(1,2 USD ton™')

Costos ambientales

Recuperacién catalizador

(0,4 USD kg™)
Contenido Ni 8%
Desalojo de tierras
(0,12 USD kg™)
(25-30% aceite)

Sub total

V=5
30 ton dia™*
9900 ton afio™*

UsSD 42500

1,5 hombres
UsSD 90000

1,2 kg ton™!
USD 891000

Disminucidén IV
125
UsSD 3712500

0,5 kg ton™*: USD
8662,50

1 kg ton™': USD
5940

2 kg ton': USD
21384

100 kwh ton™': USD
94050

200 kg ton™': USD
34650

USD 11880

-USD 14256

USD 3326,40

USD 4901636, 90

V=75
100 ton dia™*
33000 ton afio™*

UsSD 63750

3 hombres
USD 180000

0,6 kg ton™*
USD 1485000

Disminucidén IV
55
USD 5445000

0,5 kg ton™*: USD
28875

1 kg ton™': USD
19800

1 kg ton™': USD
35640

70 kwh ton™': USD
219450

100 kg ton™*: USD
57750

USD 39600

-USD 23760

USD 5544

USD 7556649
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Gastos generales 5% USD 245081,85 USD 377832,45

Costo toral ooeracion USD 5146718,75 USD 7934481, 45
P 519,87 USD ton™! 240,44 USD ton’

Costo total (operacion + oo/ 59 ysp ton? 262,84 USD ton !

inversidn)

De acuerdo a los autores [6] la obtencién de un producto tipo
“short” (IV=75) requiere una temperatura de 423 K y un tiempo de
reaccién de 60 minutos mientras que la obtencidén de estearina
(IV=5) demanda una temperatura de 493 K y un tiempo de reaccién

de entre 150 y 300 minutos.

VII.3. Anadlisis de costos

Tal como se describid anteriormente, el uso de un reactor con
agitador monolitico implica una serie de ventajas operativas las
cuales permitirian wutilizar metales nobles como catalizador,
logrando asi un consumo energético considerablemente menor al
utilizado mediante el proceso convencional.

El uso de la tecnologia propuesta quedard entonces determinada

por los costos relativos al proceso tradicional asociados a:

e Costo inicial del catalizador.

e Vida util del catalizador.

e Consumo energético en el reactor de hidrogenacidn.

e Consumo energético asociado a la etapa de filtrado.

e Recuperacidén y/o disposicidn del catalizador luego de su
vida Gtil.
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En funcidén de estos conceptos se desarrolla el presente
estudio técnico-econdémico, baséandose en los resultados
experimentales obtenidos durante la ©presente tesis y 1los
principios Dbésicos de escalado y operacidén de reactores

guimicos.

VII.3.1l. Costo inicial del catalizador

Machado et al. [7] analizaron los factores tanto econdmicos
como los asociados al proceso para reactores monoliticos en
reacciones de hidrogenacién. En su trabajo los autores
estudiaron los costos vinculados al catalizador, tanto en su
configuracidén monolitica como convencional (polvo), donde
declaran que el costo por gramo de metal activo es generalmente
mayor para un catalizador monolitico que para su correspondiente
catalizador en suspensién debido a los costos del sustrato vy
proceso de fabricacidn.

A su vez, se encuentra que la cantidad de metal activo
requerida en el catalizador monolitico siempre es igual o mayor
que la cantidad precisada para su correspondiente catalizador
convencional como consecuencia de la imperfeccidén del método de
impregnacidén, el espesor del “washcoat” y la dispersidén del
metal.

Como se mencioné anteriormente, para que el catalizador
monolitico llegue a ser ventajoso, éste debe poseer la capacidad
de ser reutilizado una cantidad considerable de veces. A fin de
evaluar estas consideraciones el autor propone evaluar las

siguientes variables:
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M=Cantidad de metal activo requerido por lote para completar la
reaccién

R=M (Monolito)/ M (polvo)

n=Numero de lotes aprovechables del catalizador

En la Tabla VII.2 se citan los rangos practicos propuestos por

el autor para los factores econdémicos asociados al catalizador.

Tabla VII.2. Factores econdémicos asociados al catalizador [7].

Polvo Monolito
Factor
Unidad Bajo Alto Unidad Bajo Alto
carga Masa & 0,5 10,0 Masa & 0,5 6,0
metalica
g m” 1100 14000
Costos de
manufactura
y materiales Uss
sin ! 40 70 USS Kg' 160 420
. Kg
considerar
el metal
activo
U$s m” 35000 95000
R Adim. - - Adim. 1,0 3,0
Recuperacién . .
del metal Masa % 80 95 Masa % 95 99

El precio de adquisicidén del catalizador puede ser estimado de

acuerdo a la siguiente ecuacidén simplificada:

Cosa)delcatahzador[zz% =
C

Costo de manufactura [i] +
Kgc

Carga metalica
100%

WM.Cosu)delnuial[;s—] (VII.1)
M

Donde la carga metdlica es la cantidad de metal activo en el

catalizador y los costos de manufactura incluyen el total de los
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costos asociados excluyendo el valor del metal activo. E1l costo
del metal noble fluctta dependiendo de las condiciones de
mercado y de cbémo este es distribuido.

De este modo, el costo neto del catalizador, considerando la
recuperacién del metal activo, se expresard de la siguiente

forma:

Costo total del catalizador [%] =
(o

Costo del catalizador PE—]+—Cosu)derecuperacuh1[—iﬁ-—
Kgc Kgc

Metal recuperado [%
100%

].Cosu)delnunal[gs—] (VII.2)
M

En la expresién anterior, el metal recuperado se refiere a la
cantidad recuperada de metal activo por masa de catalizador. La
contribucién del catalizador al costo total del producto puede

estimarse como:

Conuibucuhldelcatahzador[;%ﬁ =
P

0, 0,
$ ] 100% 100% (VII.3)

%. Costo total del catalizador [—

Kgcl ' cargametélica [%)] " Produccion [%)

Los subindices C, M y P se refieren al catalizador, al metal y
al producto respectivamente, mientras que la produccidn
corresponde a los kilogramos de producto producidos en cada
lote.

La clave para reducir la contribucidén del catalizador al costo

total del proceso es el numero de veces que éste pueda ser
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reutilizado y la cantidad de metal activo requerido para lograr

la finalidad del proceso.

VII.3.2. Vida Gtil del catalizador

Boger et al. [8] han realizado experiencias en la reaccidén de
hidrogenacién de aceite de girasol donde se comparan diferentes
disposiciones de reactores monoliticos frente al reactor
convencional, experimentando con diferentes catalizadores
basados en paladio como metal activo.

En cuanto al reuso de los catalizadores monoliticos, 1los
ensayos realizados muestran que la actividad relativa cae hasta
un valor del 70 % en el primer reuso, permaneciendo
practicamente constante en un valor de aproximadamente 55 % para
los relsos 2 a 6 bajo las mismas condiciones de operacién. La
formacién de isdémeros trans no se ve afectada conforme se
realizan 1los reusos, mientras gque los compuestos saturados
cambian levemente a expensas de los cambios en las especies
Cl8:1. E1 contenido de Cl1l8:3 se ve incrementado a lo largo de
los relsos en menor medida.

Por su parte, Savchenko et al. [9] investigaron el uso de un
catalizador de paladio con particulas grandes, adicionando un
tiempo de sedimentacién complementario en el proceso logrando
asi evitar la etapa de filtrado.

Los resultados mostraron nuevamente lo predicho por Boger et
al. [8], la distribucién de productos no se ve afectada en gran
medida conforme avanzan los relsos y el catalizador puede ser

reutilizado un numero considerable de veces.
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Tal como se puede observar, las investigaciones realizadas
indican que es posible reutilizar el catalizador en la reaccidn
de interés operando bajo regimenes de temperatura y tiempo
razonables. Los resultados obtenidos se muestran promisorios vy

justifican un estudio exhaustivo de los costos asociados.

VII.3.3. Consumo energético en el reactor

Con el fin de realizar una comparacién directa entre las
tecnologias en estudio, es fundamental cuantificar los costes
energéticos asociados al reactor y la reacciédn en si. En
principio es necesario definir un criterio de operacidén del
reactor, es decir, las caracteristicas del producto alcanzadas
en cada lote y el modo de manipular las variables operativas
(temperatura o tiempo de reaccidén) a fin de lograr dicho
objetivo.

De esta manera las principales contribuciones al costo
operativo total del reactor sin considerar los reactivos son

[107]:

e Calor a ser entregado a fin de alcanzar la temperatura
de inicio de la reaccidn.

e Calor a ser removido a fin de mantener la temperatura
constante, teniendo en cuenta que se trata de una
reaccidén exotérmica.

e Potencia suministrada al eje del agitador durante el

transcurso de la reacciédn.
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VII.3.3.1. Costos asociados al calor entregado o removido del

sistema

En cuanto a los costos asociados al calor a ser removido o
entregado, el mismo puede ser calculado en funcidén del consumo
de combustible utilizado para la produccidén de vapor.

La produccién de vapor de una caldera es la cantidad de vapor
generado por unidad de tiempo, cominmente informada en toneladas
por hora.

El consumo de combustible es directamente proporcional a la
produccién de vapor y se puede obtener mediante la siguiente

relacién:

__ Mygpor (hy—haa) 10000
Mcomb. = PCS 1

(VII.4)

Por su parte, los costos asociados a la generacidén de vapor

dependen de las siguientes variables:

e Consumo y costo de combustible.

e Consumo y costo de productos quimicos.

e Consumo y costo del agua de reposicidén o make up.
e Consumo y costo de energia eléctrica.

e Costos asociados a operacidédn y mantenimiento.

Normalmente el costo asociado al combustible representa

aproximadamente el 90 % del costo de generacidén de wvapor, al

usar gas o petrdéleo como combustibles. En el caso de
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combustibles sé6élidos como el carbédn o la biomasa, cuyo costo es
menor, su influencia es menor, pero siempre sigue siendo més
importante que los otros costos involucrados.

Segun lo expuesto anteriormente el costo del vapor se puede

calcular mediante la siguiente férmula:

_ (hy—haa)

PV
PCS 7

PC100+PQ+A+EE+OM (VII.5)

Para el caso especifico del gas natural su precio (PC), poder
calorifico superior (PCS) y eficiencia de la caldera respecto al
PCS () corresponden a 220 $ kg', 38627 kJ kg!' y 80 %
respectivamente.

De wutilizarse un metal noble la temperatura de operacidn
requerida seria considerablemente menor. Este ahorro energético
podria Jjustificar el uso del catalizador alternativo, logrando

una ventaja tanto econdémica como mediocambiental.

VII.3.3.2. Costos asociados a la potencia suministrada al eje

del agitador

La potencia suministrada sobre el agitador no sbélo es
importante desde un punto de vista de la economia del proceso
sino también en el desarrollo del escalado. Si bien existen
diferentes criterios de escalado, los més utilizados en este
tipo de sistemas son el de similitud geométrica y relacién
potencia-volumen constante [l11]. El primero requiere que ciertas
relaciones geométricas asociadas al tanque y al agitador se

mantengan 1inalteradas en el cambio de escala. El1 @ltimo
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criterio, por su parte, requiere que 1V3D2 permanezca constante

a fin de obtener valores idénticos de kgrap durante el escalado
[127].

La potencia consumida en un tanque agitado mecéanicamente puede
calcularse a partir del nUmero adimensional de ©potencia,

definido como [12]:

_ P
P N3Dgp,

(VII.®6)
A su vez este valor puede correlacionarse como una funcidén del
numero de Reynolds del agitador, definido de acuerdo a la

siguiente expresidn:
N D?
Re, = —2PL  (VII.7)
Uy

De este modo las graficas obtenidas de Np vs Re; a escala
laboratorio pueden ser utilizadas como una herramienta de
escalado a fin de predecir paradmetros de disefio del reactor.

Si bien anteriormente se ha analizado el comportamiento del
sistema monolitico en estudio, determinando la potencia
consumida como funcidén del nUmero de Reynolds [13], los datos
obtenidos corresponden a un reactor experimental sin Dbafles.
Este hecho impide correlacionar dichos resultados con un reactor
escala industrial.

En base a lo expuesto anteriormente se analizard el consumo de

energia asociado a la agitacién en funcién de los datos
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reportados en la Dbibliografia de acuerdo a la capacidad

productiva del reactor.

VII.3.4. Consumo energético asociado a la etapa de filtrado

De acuerdo a lo que se describié previamente, gran parte del
consumo global del proceso de hidrogenacidén convencional es
requerido para remover las particulas del catalizador en un
primer paso de filtracidén y las trazas remanentes de niquel
lixiviado desde el catalizador mediante una serie consecutiva de
etapas de Dblanqueamiento. De acuerdo a Boger et al. [8], la
contribucién de estas etapas a la economia global del proceso

Q

representa el 20 % del total de los costos operativos, llegando
a alcanzar hasta un 50 % de los costos totales si se excluyen el
consumo de hidrégeno y catalizador.

De esta manera, teniendo en cuenta que el wuso de un
catalizador monolitico prescindiria de 1la etapa de filtrado,

seria factible mejorar 1la economia del proceso mediante la

tecnologia alternativa propuesta.

VII.3.5. Recuperacidén y/o disposicién del catalizador luego de

su vida util

En lo que se refiere a la recuperaciédn y/o disposicidédn del
catalizador tal como se detalld en la Tabla VII.1, es posible

recuperar un 12,3 % del costo del catalizador asociado a la

tecnologia convencional. Este hecho corrobora la importancia que
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tiene sobre la economia del ©proceso la recuperacidén del
catalizador.

En cuanto a la tecnologia monolitica, la recuperacidén del
metal seria casi completa de acuerdo a lo expuesto anteriormente
en la Seccidén VII.2.1l. Por su parte, el sustrato catalitico

podria ser reutilizado tal como se detalld en la Seccidn IV.3.2.

VII.4. Simulacién del reactor con agitador monolitico

Tal como se detalld durante el desarrollo del capitulo
anterior, el modelado del reactor «con agitador monolitico
permite simular el mismo en busca de optimizar los costos
asociados al proceso estudiado.

Si bien el modelado del reactor requiridé de un exhaustivo
estudio de los fendmenos de transporte asociados al sistema, el
proceso de escalado no permite correlacionar los datos obtenidos
a escala laboratorio con un reactor industrial debido a que éste
presenta una configuracidén diferente. Principalmente el reactor
industrial posee bafles, los cuales generan una cuantiosa mejora
en el mezclado. Por otra parte, la velocidad rotacional del
agitador es considerablemente menor en comparacién con el
reactor experimental. De acuerdo a lo enunciado en la Seccidn
V.3, estas dos cuestiones son fundamentales en el calculo de los
coeficientes de transferencia de masa externos e internos.

Chen et al. [14] realizaron una recopilacién de las
dimensiones, velocidades de rotacién y valores de kgap en
funcién de las capacidades productivas de diferentes reactores.

Para el caso de una produccidén de 10 toneladas por lote el valor
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de kgra, equivale a 0,2 s

mientras que la velocidad de rotacién
aproximada es de 135 rpm.

Hoek [15] estudidé un sistema monolitico similar al utilizado
en la presente tesis, determinando que la velocidad en el
interior de 1los <canales se incrementa considerablemente al
disminuir la densidad de celdas del monolito. Si bien el fluido
utilizado por el autor difiere del analizado en esta tesis es
posible aproximar en forma conservativa la velocidad dentro de
los canales. Para una agitacién de 135 rpm el valor determinado
correspondié a 0,3 m st

Otro aspecto a tener en cuenta es el hecho de que el
desarrollo presentado en el capitulo anterior contempla una
operatoria isotérmica, contrariamente al proceso industrial.

De acuerdo a lo descrito en los péarrafos anteriores, el
incremento inicial de la temperatura del aceite a hidrogenar se
realiza en parte mediante el aporte externo de calor, ya sea
utilizando vapor de servicio o bien el aceite del lote anterior,
y en parte por el calor generado por la reaccién.

De este modo se introdujo dentro del modelo matematico el
balance de energia correspondiente a un reactor tanque agitado

discontinuo (TAD) operando en forma adiabadtica. El1 mismo puede

ser descripto por la siguiente expresidn [16]:

__NAOAH;(Tf)xA

Tr [K] = To[K
r 1K1 olK] X1 Nio Cp;

(VII.8)

Considerando que solo hay un reactivo y expresando el calor de
reaccién en unidades de J g ' IV' la ecuacién anterior puede

exXpresarse como:
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AH, A
A ()Y (yrp )

p

En cuanto al C% este puede ser calculado para aceite de

girasol como [17]:
Cp[J g~ K] = 0,894 + 0,004 T[K] (VII.10)

Cabe destacar que el modelo matemadtico fue programado de modo
tal de reproducir el incremento de temperatura inicial vy 1la
operacidén isotérmica luego de alcanzada la temperatura de
reaccidén deseada en los casos requeridos. La operatoria en modo

isotérmico también fue considerada.

VII.5. Resultados y discusién

A fin de realizar wuna comparacidén entre las tecnologias
convencional 'y alternativa ©presentada en esta tesis se
analizaron los costos asociados a la obtencidédn de un producto
tipo “short” (IV=75) para ambos casos.

La Tabla VII.3 informa los principales costos asociados a la

operacidén convencional.

Tabla VII.3. Costos correspondientes a la tecnologia
convencional.

Detalle Costo [USS ton!]
Consumo eléctrico impulsor 0,33
Vapor consumido/generado 0,158
Catalizador 45
Recuperacién catalizador 0,72%*
Total 46,303

*Corresponde a ganancias generadas.
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Los costos asociados al catalizador y su recuperaciédn fueron
extraidos de la Tabla VII.l1 presentada en la Seccidén VII.2.2.

El consumo eléctrico del impulsor, se calculdé de acuerdo a un
valor tipico de ©potencia teniendo en cuenta el tipo y la
capacidad del reactor (3 kW m*) y el costo actual de la
electricidad para una instalacidén industrial (0,095 USS kWwh™?) .

En cuanto al vapor consumido/generado se tuvo en cuenta la
cantidad de energia requerida para alcanzar la temperatura de
operacidén, la energia extraida al enfriar el aceite previo a la
etapa de filtrado (378 K) y la energia generada por la reacciédn,
la cual puede ser aprovechada en otra operacidn como por ejemplo
el calefaccionamiento de la playa de tangques. Ademds se tuvo en
cuenta que la obtencidén de un producto tipo “short” (IV=75)
requiere de una temperatura de 413 K y un tiempo de reaccidén de
60 minutos.

Como una primera aproximacién se considerd que la energia
requerida proviene del aporte directo de la combustién de gas
natural. De este modo los costos asociados corresponden al

consumo de gas (0,03 USS m™®) considerando la eficiencia de la

o°

caldera (n=80 %).

En cuanto a la simulacidén del reactor con agitador monolitico,
se plantearon en principio 9 diferentes politicas de wuso
combinando 3 diferentes cargas de catalizador y 3 diferentes
temperaturas iniciales. Las mismas fueron simuladas de modo tal
que el tiempo total de reaccidén no supere los 60 minutos, ya que
el modelo de desactivacidén obtenido en el Capitulo VI fue

realizado para 10 reacciones consecutivas de 60 minutos cada

una. Si bien la temperatura a la cual se obtuvo dicho modelo fue
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de 373 K, tal como se detalld en la Seccién 1IV.2.6, la
desactivacién del <catalizador es similar para diferentes
temperaturas de operacidén en el rango utilizado. De este modo se
realizaron las correspondientes simulaciones a diferentes
temperaturas con la restriccidén en el tiempo de reaccidn
anteriormente mencionado.

Este hecho sugiere que si bien 1los resultados obtenidos
mediante la simulacién son conservativos en cuanto a la
actividad progresiva del catalizador, los menores tiempos
involucrados generan una depreciacidén considerable del potencial
uso del mismo.

Se considerd que el aceite freso se encuentra a temperatura
ambiente (293 K) y que la temperatura de enfriamiento luego de
la reaccidén es de 5 K por encima del punto de fusidén del
producto en cuestidédn (311 K).

La Tabla VII.4 muestra las condiciones wutilizadas en cada
politica simulada.

Al igual que en la tecnologia convencional, se calcularon los
costos asociados a la operacién del reactor con agitador
monolitico. En el Anexo 2 se detallan los resultados obtenidos
de las diferentes politicas de operacidédn adoptadas. Por su parte
la Tabla VII.5 presenta los costos asociados para cada una de

las mismas.
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Tabla VII.4. Diferentes politicas de operacidn simuladas.

Politica Carga metalica [kg m™] Temperatura inicial [K]
1 0,03162 333
2 0,03162 343
3 0,03162 353
4 0,03689 333
5 0,03689 343
6 0,03689 353
7 0,04216 333
8 0,04216 343
9 0,04216 353

Tabla VII.5. Costos asociados al proceso alternativo [US$S ton™'].

.. Consumo Vapor .
Politica agitador consumido/generado Costo parcial
1 0,26 0,011~* 0,249
2 0,23 0,011~* 0,219
3 0,21 0,011~* 0,199
4 0,25 0,011~* 0,239
5 0,22 0,011~* 0,209
6 0,20 0,011~* 0,189
7 0,23 0,011~* 0,219
8 0,21 0,011~* 0,199
9 0,18 0,011~* 0,169

*Corresponde a ganancias generadas.

Los costos asociados al consumo eléctrico del impulsor y el
vapor consumido/generado fueron calculados en forma andloga a la
tecnologia convencional con la salvedad de que la temperatura a
la cual es enfriado el aceite luego de la reaccidédn equivale a
313 K (5 K por encima del punto de fusién del producto
obtenido) .

Tal como se postuld en la Seccidn VII.3.1l, la recuperacidn del
metal noble puede llegar al 99 % para el caso de catalizadores
monoliticos. En el caso del sustrato metdlico, anteriormente se
han presentado técnicas de extraccidén de paladio no agresivas
[18] mediante las cuales es posible conservar la estructura
catalitica. De acuerdo a los resultados presentados en la

Seccidén 1IV.3.2 el sustrato catalitico puede ser reutilizado
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mediante una nueva impregnacidén logrando la actividad original.
En base a lo expuesto, el costo de adquisicidén del catalizador
no corresponderia a un costo operativo sino a una inversiédn.

De este modo, teniendo en cuenta los gastos asociados a la
reaccidén para el sistema convencional (Tabla VII.3) y el ahorro
generado en el proceso de filtrado mediante 1la tecnologia
alternativa (20 %, 48 US$S ton!), los costos asociados a la
recuperacidén/reacondicionamiento (que implicaria la extraccidn
del paladio y la re-impregnacién del sustrato) del catalizador

deberian ser inferiores a los 94 USS ton™!

a fin de equiparar la
tecnologia convencional.

En cuanto al consumo energético (electricidad y wvapor) se

puede observar que para las politicas planteadas anteriormente

o\

se logra un ahorro de entre 48 y 65 % sin considerar el
proceso de filtrado, es decir teniendo en cuenta solo la
operatoria en el reactor.

La Figura VII.2 muestra la influencia de 1la temperatura

inicial y la carga de catalizador sobre el <costo parcial

asociado a la electricidad y vapor consumido/generado.
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Figura VII.2. Influencia de la temperatura inicial y la carga
metdlica sobre los costos de reacciédn.

Tal como se observa en la tendencia de la figura anterior, los
costos pueden ser disminuidos adoptando una politica de mayor
carga de catalizador y mayores temperaturas iniciales. Este
comportamiento se debe a que si bien los costos asociados al
vapor consumido/generado permanecen constantes para cada una de
las politicas, el tiempo de reaccidén total disminuye para
temperaturas iniciales mayores generando un menor consumo de

electricidad.

VII.6. Conclusiones

A través del estudio preliminar realizado se pudo establecer
la tendencia de las politicas a adoptar a fin de reducir los
costos operativos.

La comparacidén realizada entre las tecnologias convencional y
monolitica determinaron que el proceso de recuperacidn del metal
noble y el sustrato catalitico no deben ser superior a los 94
U$S ton' a fin de equiparar los costos asociados a ambas
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tecnologias. Este valor es promisorio teniendo en cuenta que el
anadlisis ha sido conservativo desde el punto de vista de la
desactivacidén del catalizador, es decir dgque se esperaria una
vida Util més prolongada del mismo disminuyendo atn mas los
costos involucrados en el proceso alternativo propuesto.
Complementariamente se plantearon las herramientas necesarias
a fin de estudiar la presente tecnologia a escala piloto vy

determinar los costos del proceso en forma precisa.
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VII.7. Nomenclatura

Letras romanas

a, = Area interfacial por unidad de volumen de liquido, [m%, m3].
A = Costo de consumo de agua, [$ kg™1].

Cp = Capacidad calorifica del fluido,[] kg~* K71].

Cp; = Capacidad calorifica del compuesto i,[] kg~ K~1].

D, = Diametro del agitador, [m].

EE = Costo de consumo de energia eléctrica, [$ kg™1].

hus = Entalpia del agua de alimentacion (105 k] kg™ a 298 K).
hy = Entalpia del vapor saturado a la presién de trabajo de la caldera, [k] kg™!].
IV = Indice de iodo, [Adimensional].

k¢, = Coeficiente de transferencia gas — liquido, [m3 mz? s™1].
Meomp. = Consumo de combustible, [kg h™1].

Myapor = Produccion de vapor, [ton h™1].

N = Velocidad de agitacion, [rps].

N4o = Cantidad de moles iniciales del comptesto A, [moles].

N;o = Cantidad de moles iniciales del compuesto i, [moles].

N,, = Nimero de potencia (Ec.VII.6),[Adimensional].

OM = Costo de operacién y mantenimiento, [$ kg™!].

P = Potencia,[kgm~1 s71].

PC = Precio del combustible,[$ kg™1].

PCS = Poder calorifico superior del combustible, [k] kg™1].

PQ = Costo de consumo de productos quimicos, [$ kg™1].

PV = Costo del vapor, [$ kg™1].
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ZND(%PL

Re
“ U

= Numero de Reynolds, [Adimensional].

T, = Temperatura inicial de reaccion, [K].
Ty = Temperatura final de reaccion, [K].

x4 = Conversion del compuesto A, [Adimensional].

Letras griegas

AIV = Cambio en el indice de iodo, [Adimensional].
AH, = Calor de reacciéon (Ec.VII.9),[] g~1].

AH, = Calor de reacciéon (Ec.VII.10),[J g 1 IV™1].
n = Eficiencia de la caldera respecto al PCS, [%].
u;, = Viscosidad del liquido, [kg m~1 s71].

p.. = Densidad del liquido, [kg m™3].
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CAPITULO VIII

CONCLUSIONES GENERALES

RESUMEN

Se presentan los resultados obtenidos a lo largo de la tesis
destacéndose las principales contribuciones realizadas, 1los
objetivos alcanzados y los trabajos planteados a futuro.

Se resumen los estudios realizados en relacién a la
estabilidad del catalizador Pd/Al1,05/A1, operando bajo la
configuracién de reactor con agitador monolitico.

Asi mismo se muestran las principales conclusiones derivadas
del modelado matematico del reactor y sus aplicaciones.

Se distinguen los resultados obtenidos a fin de determinar la
viabilidad de la tecnologia alternativa propuesta, tanto desde
un punto de vista técnico como econdmico.

Por ultimo se presentan los trabajos propuestos a futuro en
funcién de los resultados obtenidos vy de las potenciales

aplicaciones del catalizador monolitico estudiado.



Conclusiones generales

VIII.1l. Conclusiones generales

Se obtuvieron monolitos de aluminio anodizado mediante un
proceso electroquimico. Se generd sobre la superficie de
aluminio una capa de altmina de espesor homogéneo y con una
distribucién de poros constantes. Las caracteristicas del o6xido
de aluminio sintetizado resultaron aptas a fin de utilizar los
sustratos con fines cataliticos en el sistema de reaccidén en
estudio.

Los monolitos de aluminio anodizado obtenidos fueron cargados
con paladio para luego ser ensayados en la reaccidén de
hidrogenacidén de aceites vegetales. El catalizador se mostrd
activo, disminuyendo su actividad progresivamente a través de
los sucesivos ensayos (aproximadamente 90 % en 10 usos
consecutivos) .

Con el fin de determinar la naturaleza de la desactivacién del
catalizador se realizdé un estudio sistemdtico buscando refutar o
validar las hipdtesis planteadas. Se consideraron las siguientes
potenciales causas de desactivacién: efecto térmico (la reaccidn
es altamente exotérmica), envenenamiento del sitio activo por
adsorcidén de componentes minoritarios contenidos en el aceite,
pérdida del soporte, pérdida del metal activo, blogqueo de los
poros, sinterizado de las particulas de paladio y formacidén de
compuestos poliméricos sobre la superficie activa.

La hipdtesis de pérdida del soporte catalitico pudo ser
desechada luego de realizar un test de adherencia donde se

comprobdé que la masa de catalizador se mantiene inalterada.
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En cuanto al blogqueo de poros, luego de un set de 10
reacciones consecutivas los monolitos fueron sometidos a un
tratamiento de limpieza en tricloroetileno y posterior
calcinacidén corroborédndose que luego de dichos tratamientos, el
drea superficial original es recuperada, con lo cual el
postulado fue desestimado.

Mediante la técnica de reduccidén a temperatura programada se
pudo corroborar que no hubo pérdida del metal activo luego de
someter el catalizador a un ensayo de 10 reacciones
consecutivas. Las &areas obtenidas para cada uno de los picos
correspondientes al catalizador nuevo y usado, las cuales se
atribuyen a la reduccién del metal activo, fueron précticamente
equivalentes con lo cual la hipdétesis de lixiviacidén del metal
noble pudo ser desechada.

Con el fin de determinar si la adsorcién de componentes
minoritarios contenidos en el aceite pudiera eventualmente ser
la causante del fenbmeno de desactivacidén observado, se
realizaron 2 sets de 10 reacciones consecutivas con y sin el
agregado de catalizador comercial de niquel, el cual actuaria
como sumidero de impurezas. Previamente se determindé que este
catalizador es practicamente inactivo a la temperatura ensayada.
La actividad resultd ser equivalente para ambos sets de
reacciones, con lo cual el postulado planteado fue desestimado.

Asi mismo se realizaron 3 reacciones consecutivas con
trioleina de alta pureza como reactivo. Nuevamente se observd
una caida progresiva en la actividad, corroborando nuevamente
que la causa de desactivacidén no es atribuible a la presencia de

venenos contenidos en el aceite.
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Por otro lado, se realizaron dos diferentes sets de 10
reacciones consecuticas a 343 y 373 K respectivamente donde se
pudo observar que la actividad relativa decaia en forma analoga
para ambos casos. Dichos resultados experimentales permitieron
descartar la hipdétesis de un efecto térmico debido al alto grado
de exotermicidad de la reaccidn.

Mediante medidas de qguimisorcién dindmica de hidrdgeno, se
pudo constatar que la cantidad de metal superficial expuesta
decae notablemente para el caso de un catalizador fresco y uno
ensayado en reaccién.

Una primera hipdtesis fue el posible sinterizado de 1las
particulas metédlicas con lo cual se procedidé a caracterizar sus
dimensiones mediante microscopia electbdnica TEM. Los mediciones
realizadas mostraron que el didmetro medio de las particulas
permanecia inalterado para ambas muestras analizadas 1lo cual
indicé que el fendémeno planteado no es la principal causa de
desactivacidn.

Los resultados anteriores indicarian que la desactivacién del
catalizador estd dada por el cubrimiento de la superficie
metdlica con cierto tipo de compuesto asociado a los reactivos
utilizados.

A fin de identificar dichos compuestos, vy determinar su
estabilidad, se procedidé a caracterizar los catalizadores nuevo
y ensayado en reaccién por FTIR. El catalizador usado se sometid
a la limpieza con solvente y posterior calcinacidén mencionada
anteriormente. Los espectros obtenidos mediante FTIR mostraron
que, aun luego de un tratamiento severo de limpieza, se observan

sefilales remanentes asociadas a residuos carbonosos.
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Paralelamente al estudio de la estabilidad del catalizador,
se desarrollaron dos modelos matemdticos del reactor, uno
simplificado donde solo se consideraron las reacciones de
hidrogenacién y otro completo, donde se contemplaron también las
reacciones de isomerizacidén. En ambos modelos se incluyeron las
limitaciones a la transferencia de masa tanto externas como
internas, al igual que el fendémeno de desactivacién. Los
estudios experimentales se llevaron a cabo en un reactor con
agitador monolitico en un amplio rango de temperaturas,
presiones y cargas de catalizador.

Se obtuvieron las soluciones analiticas del factor de
efectividad global, teniendo en cuenta la geometria planar del
catalizador y el sistema trifédsico en estudio. De este modo se
obtuvieron expresiones implicitas del factor de efectividad
global como funcidén del médulo de Thiele y de los paréametros
externos de transferencia de masa. Los resultados obtenidos
fueron analizados para un set de valores correspondientes a los
pardmetros representativos, pudiéndose observar que errores de
hasta un 14 % pueden ser cometidos al no considerar la geometria
adecuada. La totalidad de los resultados obtenidos, se
presentaron como un complemento necesario a fin de conocer las
caracteristicas del sistema analizado, y estudiar la cinética de
la reaccién Dbajo la configuracién de reactor con agitador
monolitico.

El buen ajuste de los pardmetros cinéticos resaltdé la bondad
del modelo matemdtico vy la adecuada determinacidén de 1los

coeficientes de transporte de masa.
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De este modo los modelos matemadticos desarrollados se
presentan como una Util y versatil herramienta a fin de generar
politicas de wuso del reactor a fin de obtener un producto
determinado (definido por la composicién final) y predecir 1los
costos operativos del sistema (asociados a la temperatura vy
tiempo de reaccidén en cada lote para wuna dada carga de
catalizador) .

Un analisis técnico econdémico preliminar determiné el costo
requerido en la recuperacién del metal noble y el sustrato
catalitico a fin de equiparar los costos con el ©proceso
convencional. El wvalor hallado es promisorio ameritando un

estudio m&s exhaustivo de la tecnologia propuesta.

VIII.2. Trabajos a futuro

Los trabajos a futuro propuestos se presentan a continuacién:

e Realizar un estudio sistemdtico en bUsqueda de un método de
recuperacién eficiente a fin de optimizar la economia asociada
al catalizador. Visto la posible naturaleza de los compuestos
adsorbidos sobre 1la fase activa, y teniendo en cuenta las
limitaciones impuestas por el sustrato catalitico utilizado 1la
combinacién de wuna limpieza con un solvente adecuado vy un
tratamiento térmico moderado ofrecerian una alternativa viable

de regeneracién.

e Desarrollar una técnica a fin de recuperar el metal noble

una vez que el catalizador ha cumplido su vida util. En este
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contexto se propone optimizar el uso del sustrato de aluminio
anodizado. Tal como se detalld en la Seccidn IV.3.2 el sustrato
catalitico puede ser reutilizado, con lo cual se hace necesaria
la blUsqueda de una politica adecuada en 1lo referente a su

reutilizacién.

e Realizar ensayos en un reactor escala piloto bajo una
geometria y condiciones operativas similares a las industriales.
En estas condiciones es posible realizar un estudio detallado de
los coeficientes de transferencia de calor y masa y de 1los
pardmetros caracteristicos en el escalado, como por ejemplo la
curva de potencia del sistema en estudio. Asimismo un reactor
escala piloto permitiria estudiar en detalle la estabilidad del
catalizador en funcidén de la temperatura, carga de catalizador y

tiempo de operaciédn.

e (Como complemento a la propuesta anterior se plantea
realizar la optimizacién del proceso, es decir la manipulacidn
de variables operativas dentro de un rango técnicamente posible

a fin de obtener la mayor rentabilidad.

e Continuar el estudio del sistema monolitico descripto
durante la tesis en base a los promisorios resultados obtenidos.
Precisamente estudiar catalizadores monoliticos de aluminio
anodizado con platino como metal activo. De acuerdo a lo
reportado en la bibliografia [1], la formacidén de compuestos
carbonosos responsables de la desactivacién del catalizador se

veria menos favorecida por este metal.
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o Incursionar en el uso de espumas de alumina, las cuales

ofrecerian mejoras en el transporte de masa y resistirian

tratamientos térmicos més agresivos.

. Por ultimo, teniendo en cuenta el nivel alcanzado en la
investigaciédn, se destaca la importancia de continuar el
desarrollo de sistemas cataliticos estructurados en reacciones
trifédsicas. Particularmente se propone estudiar la hidrogenacién
de D-glucosa para la obtencién de D-sorbitol, producto de alto
valor agregado. Esta reaccidén posee complejidades similares a la
hidrogenacién de aceites vegetales como son las limitaciones al

transporte de masa y los problemas de selectividad.
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Apéndice

Anexo 1

Se muestran los graficos que no fueron presentados en el
estudio cinético realizado en el Capitulo VI, tanto para el

modelo completo como simplificado.
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Figura Al.1l. Reaccidén de hidrogenacién de aceite de girasol a
T=373 K, P=552 kPa, Carga metdlica=0,00168 kJpq exp. Maceite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:

¢ C18:0; M C18:1; A C18:2.

300



Apéndice

3_
€ 2.5
—
O
5 2
a
0 1.5
-
O
g
5ol
a
0]
©0.5
O
O V7 ,
OI T T T T T T I
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500
t [s]

Figura Al.2. Reaccidén de hidrogenacidén de aceite de girasol a
T=373 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00168 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M C18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura Al.3. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=353 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00168 kJgrq exp. Maceite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura Al.4. Reaccidén de hidrogenacidén de aceite de girasol a
T=353 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00168 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M C18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura Al.5. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=363 K, P=483 kPa, Carga metalica=0,00126 kJpq exp. Maceite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:

¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura Al.6. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=363 K, P=483 kPa, Carga metalica=0,00126 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M C18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura Al.7. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=353 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00084 kJgrq exp. Maceite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A Cl18:2.
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Figura Al.8. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a
T=353 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00084 kJpq exp. Macoite °
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M C18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.
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Figura Al.9. Reaccidén de hidrogenacidédn de aceite de girasol a

T=373 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00084 kJgrq exp. Maceite .

Curvas=Modelo LH-D-D3 simplificado, Puntos=datos experimentales:
¢ C18:0; M C18:1; A C18:2.
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Figura Al1.10. Reaccidén de hidrogenacién de aceite de girasol a
T=373 K, P=552 kPa, Carga metalica=0,00084 kJpq exp. Macoite .
Curvas=Modelo LH-D-D3 completo, Puntos=datos experimentales: ¢
C18:0; M C18:1; X trans Cl18:1; A Cl8:2; * trans Cl8:2.

Anexo 2

Se presentan los resultados obtenidos mediante las

simulaciones de las diferentes politicas adoptadas en la Seccidn

VII.5.

Tabla A2.1. Resultados de la simulacién de la politica 1.

Batch [Egrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,03162 1090 351 333
1 0,03162 1310 351 333
2 0,03162 1550 351 333
3 0,03162 3280 351 333
4 0,03162 3600 355 337
5 0,03162 3600 355 337
6 0,03162 3600 373 358
7 0,03162 3600 382 365
8 0,03162 3600 382 365
9 0,03162 3600 400 383
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Tabla A2.2. Resultados de la simulacidn

de la politica 2.

Batch []Sgrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]

0 0,03162 820 360 343

1 0,03162 980 360 343

2 0,03162 1150 360 343

3 0,03162 2440 360 343

4 0,03162 3060 360 343

5 0,03162 3060 360 343

6 0,03162 3600 373 358

7 0,03162 3600 382 365

8 0,03162 3600 382 365

9 0,03162 3600 400 383

Tabla A2.3. Resultados de la simulacién de la politica 3.
Batch [Egrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]

0 0,03162 660 370 353

1 0,03162 790 370 353

2 0,03162 930 370 353

3 0,03162 1970 370 353

4 0,03162 2470 370 353

5 0,03162 2470 370 353

6 0,03162 3600 373 358

7 0,03162 3600 382 365

8 0,03162 3600 382 365

9 0,03162 3600 400 383

Tabla A2.4. Resultados de la simulacién de la politica 4.
Batch []S;rgi] t [s] T final [K] T inicial [K]

0 0,03689 930 351 333

1 0,03689 1110 351 333

2 0,03689 1310 351 333

3 0,03689 2780 351 333

4 0,03689 3500 351 337

5 0,03689 3500 351 337

6 0,03689 3600 367 350

7 0,03689 3600 371 354

8 0,03689 3600 371 354

9 0,03689 3600 380 363
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Tabla A2.5. Resultados de la simulacidn

de la politica 5.

Batch []Sgrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,03689 700 360 343
1 0,03689 840 360 343
2 0,03689 990 360 343
3 0,03689 2100 360 343
4 0,03689 2630 360 343
5 0,03689 2630 360 343
6 0,03689 3600 367 350
7 0,03689 3600 371 354
8 0,03689 3600 371 354
9 0,03689 3600 380 363

Tabla A2.6. Resultados de la simulacién de la politica 6.

Batch [Egrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,03689 560 370 353
1 0,03689 680 370 353
2 0,03689 800 370 353
3 0,03689 1690 370 353
4 0,03689 2130 370 353
5 0,03689 2130 370 353
6 0,03689 3370 370 353
7 0,03689 3600 371 354
8 0,03689 3600 371 354
9 0,03689 3600 380 363

Tabla A2.7. Resultados de la simulacién de la politica 7.

Batch []S;rgi] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,04216 820 351 333
1 0,04216 980 351 333
2 0,04216 1150 351 333
3 0,04216 2440 351 333
4 0,04216 3070 351 333
5 0,04216 3070 351 333
6 0,04216 3600 362 344
7 0,04216 3600 365 347
8 0,04216 3600 365 347
9 0,04216 3600 371 354
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Tabla A2.8. Resultados de la simulacién de la politica 8.
Batch [Egrii] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,04216 610 360 343
1 0,04216 730 360 343
2 0,04216 870 360 343
3 0,04216 1830 360 343
4 0,04216 2300 360 343
5 0,04216 2300 360 343
6 0,04216 3600 362 344
7 0,04216 3600 365 347
8 0,04216 3600 365 347
9 0,04216 3600 371 354
Tabla A2.9. Resultados de la simulacién de la politica 9.
Batch [Egrgi] t [s] T final [K] T inicial [K]
0 0,04216 490 370 353
1 0,04216 590 370 353
2 0,04216 700 370 353
3 0,04216 1480 370 353
4 0,04216 1860 370 353
5 0,04216 1860 370 353
6 0,04216 2950 370 353
7 0,04216 3190 370 353
8 0,04216 3190 370 353
9 0,04216 3600 371 354
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