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INTRODUCCION

Introduccion

El aumento en la contaminacién del aire ha convertido al control de la polucién en uno
de los objetivos prioritarios a analizar desde la investigacidn, el desarrollo de tecnologias y la
puesta en marcha de las regulaciones ambientales vigentes. Uno de los objetivos primordiales
es el de disminuir las emanaciones de gases de efecto invernadero a la atmésfera.

Entre los contaminantes del aire mds comunes, se encuentran los Compuestos
Orgénicos Volatiles (COVs) emitidos desde la industria quimica, petroquimica y desde otras
relacionadas; los mismos pueden generar oxidantes fotoquimicos, tales como el ozono, ante la
presencia de 6xidos de nitrégeno (NOy) y de radiacién ultravioleta (UV). La presencia de
ozono en la atmdsfera, incluso en concentraciones muy bajas, favorece las enfermedades
respiratorias, como el asma, afecta a la produccién agricola e incrementa los efectos nocivos
del smog fotoquimico, ya que es uno de sus principales constituyentes.

En cuanto a los efectos nocivos de los COVs y de los CCOVs (Compuestos Organicos
Volatiles Clorados) sobre el Medio Ambiente y la salud, cabe mencionar que son
considerados contaminantes altamente peligrosos debido a su alta volatilidad, persistencia en
el aire y capacidad para viajar grandes distancias desde sus puntos de emisiéon. Ademas, son
agentes de efecto invernadero mas efectivos que el CO, y poseen accion quimica nociva
propia, es decir, son promotores de enfermedades tales como el cdncer, las afecciones
respiratorias y neuronales, etc.

Por todo lo anterior, y de acuerdo a la creciente preocupacién de la sociedad ante la
problemidtica medioambiental y el cambio climatico, el control de las emisiones de éstos y de
otros contaminantes, no sélo al aire, sino también al agua y al suelo, se rige de una normativa
cada vez mas rigurosa y precisa, con origen en los paises mas industrializados del hemisferio
norte del globo.

Muchas de las sustancias transformadas o producidas en la industria son o estin
formadas por COVs o CCOVs, tales como: el petrdleo, los solventes, las pinturas, los
adhesivos, los lubricantes, los combustibles, etc. Las imprentas, particularmente las

pertenecientes a industrias que elaboran envases para sus productos alimenticios en distintos
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INTRODUCCION

materiales (polipropileno, poliester, etc.), los cuales llevan la respectiva impresiéon en sus
superficies, liberan al ambiente corrientes gaseosas contaminadas con compuestos como
acetato de etilo y, en menor proporcidn, etanol.

En este trabajo se presenta el estudio de viabilidad técnica de la solucién a esta
problemética medioambiental que las empresas de impresién de envases deben enfrentar en la
actualidad: la emisién de Compuestos Orgéanicos Volatiles (COVs) a la atmésfera. En las
mismas, dos de los compuestos usualmente empleados son el acetato de etilo y el etanol. Por
lo tanto, la eliminacién de estas sustancias en un efluente gaseoso serd el eje central del
estudio. Bajo esta premisa, el objetivo de esta tesis es seleccionar una tecnologia adecuada
para las condiciones del efluente a tratar, y posteriormente su profundizacién cientifica en el
estudio detallado tedrico-experimental correspondiente para aportar informacién necesaria
para nuevos desarrollos tecnolégicos.

En el Capitulo 1 se analizan distintas alternativas tecnoldgicas para el tratamiento de
compuestos organicos volatiles emitidos desde las naves de impresién de envases con el
objetivo de ubicar, dentro de dicho contexto, una tecnologia en particular, la de eliminacién
catalitica. La oxidacion catalitica es una buena opcién de tratamiento de COVs cuando no se
desea su recuperacion. Esta opcidn se presenta como promisoria en el rango de concentracién
de COVs, volumen total de gases, tipo de compuesto y patrones temporales de emision, de los

efluentes de la industria de imprenta de envases flexibles propuesta para el presente estudio.

En el Capitulo 2 se presentan resultados de ensayos de un catalizador de desarrollo
propio en el grupo de trabajo, basado en Mn y Cu. Especificamente el catalizador mas
promisorio, denominado Mn9Cul, fue ensayado en distintas condiciones operativas
trabajando con etanol y acetato de etilo, estudiandolos primero en forma individual y luego en
mezclas de diferentes proporciones en un reactor de lecho fijo de laboratorio. Asimismo se
realizaron pruebas de inhibiciéon de productos y ensayos de combustién de productos

intermedios.

En el Capitulo 3 se proponen expresiones cinéticas y se lleva a cabo un ajuste de
parametros a partir de los datos experimentales para obtener un modelo cinético que permita
simular el reactor para eliminar el acetato de etilo, componente mas abundante y de mayor
dificultad de eliminacién del efluente industrial estudiado en este trabajo.

En el Capitulo 4 se estudia el desempefio de un reactor de combustion catalitica
disefiado con el catalizador Mn9Cul soportado en alumina y depositado sobre monolitos

-2-



INTRODUCCION

ceramicos. Se presenta un modelo matemaético para representar el comportamiento del reactor,
analizando las caracteristicas de operacion y disefio més adecuadas. Se verifican las hip4tesis
asumidas en el planteo del modelo y se realiza un analisis del efecto de la variabilidad de las
principales condiciones operativas. Se muestran distintas alternativas de disefio del reactor,
con diferentes grados de sobredimensionamiento y diferentes temperaturas de entrada.
Finalmente, en el Capitulo § se presenta un andlisis correspondiente a un sistema
integrado reactor monolitico-intercambiador de calor, con la incorporacién de un quemador
adicional. Se selecciona y disefia un adecuado intercambiador de calor para esta aplicacion. El
modelo matemético completo es utilizado para estudiar la operacién autotérmica del reactor.

Se analizan las ventajas tecnoldgicas del uso de preconcentradores volumétricos.
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Capitulo 1

Tecnologias disponibles para el tratamiento de

Compuestos Organicos Volatiles (COV5s)

En el presente capitulo se analizan distintas alternativas tecnologicas para el
tratamiento de compuestos organicos voldtiles emitidos desde las naves de impresiéon de
envases con el objetivo de ubicar, dentro de dicho contexto, una tecnologia en particular, la de
eliminacién catalitica, motivo de estudio en profundidad de esta tesis. Se presentan las
distintas opciones tecnoldgicas disponibles y se evaluan sus ventajas y desventajas, sus
caracteristicas sobresalientes, y los criterios que conducen a la seleccién de una tecnologia en

particular.

1.1. Descripcion de la problemética

Con el objetivo de contribuir con las politicas mundiales de control de la polucién,
tendientes a disminuir las emanaciones de gases a la atmosfera, las investigaciones sobre
tratamientos tecnologicos y fundamentalmente el desarrollo y prueba de nuevos materiales y
equipos para este fin han cobrado una alta prioridad en agendas gubernamentales y centros de
investigacion publicos y privados.

Los Compuestos Organicos Volatiles son emitidos a la atmésfera desde la industria
quimica, petroquimica y desde otras relacionadas. Son numerosas las industrias que utilizan
COVs en su proceso; algunos ejemplos se muestran en la Tabla 1.1 (Koppmann, 2004).

Los COVs son todas aquellas sustancias organicas, diferentes del metano, que pueden
generar oxidantes fotoquimicos, tales como el 0zono, ante la presencia de 6xidos de nitrégeno
(NOy) y de radiacion ultravioleta (UV). De acuerdo con esta definicién, una gran cantidad de

compuestos, tales como: hidrocarburos parafinicos (alcanos), olefinicos (alquenos y alquinos),
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aromaticos, nafténicos, halogenados (tales como los Compuestos Orgénicos Volatiles

Clorados, CCOVs), fenoles, aldehidos, cetonas, ésteres, éteres, dcidos organicos y alcoholes,

pueden ser considerados COVs.

Tabla 1.1. Principales compuestos organicos volatiles (COVs) eliminados por la industria.

Familia Proporcién Principales COVs Ejemplos de industrias
Y% concernidas
Hidrocarburos 33 Pentano Industria petrolera
Hexano Pinturas
Tolueno Produccién de plasticos
Estireno
Xilenos
Hidrocarburos 16 Tetracloroetileno Lavado a seco
halogenados Tricloroetano Desgrasado de metales
Cloruro de vinilo Sintesis de PVC
Cloroformo
Eteres y ésteres 5 Acetato de etilo Imprenta
Oxido de etileno Esterilizacién en hospitales
Oxido de propileno
Aldehidos y cetonas 15 Acetona Pinturas
Metiletilcetona Adhesivos
Acetaldehido
Formaldehido
Alcoholes 24 Metanol Imprentas
Etanol Produccién de cauchos
Isopropanol
t-butanol

La formacién de ozono en presencia de NOy y de radiacion UV es el producto de la

interrupcién del ciclo de Chapman, lograndose finalmente su acumulacién en la atmdsfera
baja (troposfera). El ciclo de Chapman es aquel mediante el cual se genera y destruye ozono
en la estratosfera, sitio en el que su presencia es fundamental para absorber la radiaciéon UV
en la franja de 200 nm a 310 nm, protegiendo a los seres vivos de los efectos dafiinos de esta
radiacion sobre la superficie terrestre. Por el contrario, la presencia de ozono incluso por
debajo de bajas concentraciones (100-120 ppbv) en la tropdsfera, favorece las enfermedades
respiratorias, como el asma, afecta a la produccién agricola e incrementa los efectos nocivos
del smog fotoquimico, ya que es uno de sus principales constituyentes (Solaz Portolés, 2001).
Por otra parte, los COVs como tal son considerados contaminantes altamente
peligrosos debido a su alta volatilidad, persistencia en el aire y capacidad para viajar grandes

distancias desde sus puntos de emisién. Son agentes de efecto invernadero mas efectivos que
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el CO; y poseen acciéon quimica nociva propia, es decir, son promotores de enfermedades
tales como el cancer, las afecciones respiratorias y neuronales, etc.

Las politicas medioambientales que se vienen implementando desde hace ya unas
décadas impulsan el desarrollo de modificaciones tecnolégicas focalizadas en las fuentes
emisoras, con el objetivo primario de disminuir la concentracién de las sustancias nocivas en
los efluentes industriales. Ademas, se promueve el desarrollo de equipamiento de ingenieria
tendiente a recuperar y/o eliminar la fraccién de compuestos contaminantes cuya emisién no
pueda ser evitada.

En el caso particular de los COVs, sus fuentes emisoras pueden ser clasificadas en:
naturales (cuyos efluentes son los cloroplastos vegetales), tales como los bafiados y las
lagunas, en los que la fermentacién de compuestos organicos es importante; y humanas o
antropogénicas, en las que se engloba a las fuentes estacionarias, tales como las industrias, y a
las fuentes moviles, tales como los medios de transporte motorizados. A su vez, las fuentes
fijas pueden ser: localizadas o deslocalizadas, y tener patrones temporales de emision
constantes o variables. Esto Ultimo condiciona seriamente el tipo y la complejidad de la
tecnologia a utilizar para su tratamiento.

Muchas de las sustancias transformadas o producidas en la industria tales como: el
petrdleo, los solventes, las pinturas, los adhesivos, los lubricantes, los combustibles, etc., son
o estan formadas por COVs. Por lo anterior, es posible identificar a las industrias: quimica,
petrolera, de los plasticos, alimenticia, de impresién, de lavado en seco, etc. como las
principales emisoras de contaminantes, no solo organicos, sino también inorganicos, tales
como los NO,, los 6xidos de azufre (SOy) y otros Contaminantes Atmosféricos Peligrosos
(HAPs).

Si bien las exigencias de las reglamentaciones ambientales varian segun el pais en el
que se sancionan y aplican, los Estdndares de Calidad de Aire Ambiente determinados por la
Agencia para la Proteccion del Medio Ambiente de los Estados Unidos (EPA), considerado
éste uno de los organismos gubernamentales mas exigentes en aspectos medioambientales a
nivel mundial, indican que la méxima concentracién de COVs totales no debe superar las 0,24
ppmv para una exposicion de tres horas diarias, durante un periodo maximo de hasta un afio
(Mussatti, 2002).

Las imprentas, particularmente las pertenecientes a industrias que elaboran envases

para sus productos alimenticios en distintos materiales (polipropileno, poliester, etc.), los que
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llevan la respectiva impresion en sus superficies, liberan al ambiente corrientes gaseosas
contaminadas con compuestos como acetato de etilo y eventualmente etanol.

La legislacion dia a dia més exigente en materia de eliminacién de residuos a la
atmosfera, promueve la adecuacién anticipatoria a la solucién del problema (Regulaciones
Ambientales, 2009). Es por ello que en este trabajo se presenta el estudio de viabilidad técnica
de la solucion a uno de los principales problemas medioambientales que las empresas de
impresion de envases deben enfrentar en la actualidad: la emisién de Compuestos Orgénicos
Volatiles (COVs) a la atmdsfera.

El efluente a tratar en particular en este estudio es emitido por una de las empresas
mas importantes en el rubro a nivel nacional, cuyo nombre se reserva por cuestiones de
confidencialidad. En dicha industria de impresion de envases para alimentos, los solventes
son eliminados a la atmésfera en una cantidad de 85 Tn/mes, correspondiendo 70 Tn/mes de
acetato de etilo y 15 Tn/mes de etanol. El caudal de aire eliminado, con un patrén temporal de
emision constante, es de 700 m*/min (CNPT).

A continuacién se presentardn las tecnologias disponibles para tratar esta
problematica, con el objetivo de seleccionar una tecnologia adecuada para las condiciones del

efluente a tratar.

1.2. Alternativas tecnolégicas disponibles

Si bien se menciond el tipo de instalaciones que con mayor frecuencia liberan a la
atmosfera corrientes contaminadas con COVs y CCOVs, es oportuno especificar que en la
Argentina, la industria de impresion de envases flexibles se destaca como una de las mas
criticas, debido a los procesos de secado por arrastre de solvente con aire que en ella se
implementan.

En la actualidad existen diversas técnicas cuyo objetivo radica en disminuir las
emisiones de COVs. Estas se clasifican en: técnicas preventivas y técnicas de tratamiento. En
el primer grupo, el control de las emisiones de COVs se alcanza mediante la modificacién de
procesos y de sus equipos para evitar la formacién o la volatilizaciéon de COVs, la sustitucion
de materias primas para no introducir COVs al proceso, y/o la implementacién de programas
de mantenimiento preventivo para disminuir las emisiones fugitivas. Mientras que en el

segundo, un método de control adicional debe ser adoptado para lograr el objetivo. En
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general, las primeras técnicas son las mas efectivas, aunque su aplicabilidad es limitada ya
que en ciertos casos no es posible, o resulta antiecondmico, introducir modificaciones a los
procesos Y a sus equipos. Las técnicas del segundo grupo se clasifican en: recuperativas o no
destructivas y en destructivas. Las primeras permiten retener los contaminantes sin afectarlos
de transformacién quimica, mientras que las segundas logran la transformacién de los COVs
en compuestos inertes 0 menos agresivos para el Medio Ambiente. Se presenta a continuacién
un diagrama organizacional de arbol (Figura 1.1) en el cual se exponen las técnicas de
control que en la actualidad se encuentran mas desarrolladas.

En el procedimiento de seleccion de la técnica cuya performance sea la adecuada para
el efluente a tratar, la primera tarea a ejecutar radica en preparar un completo inventario de las
emisiones (planteo de la problematica), el cual proveera las bases para la planificacién y la
seleccion de una solucién adecuada. Dicho inventariado deberd cubrir la totalidad de las

instalaciones industriales, fuente por fuente, considerando:

1) La total identificacion y cuantificacién de los COVs y CCOVs emitidos.

2) La total identificacion y cuantificacion de todas aquellas sustancias quimicas inorganicas u
organicas no-COVs que pudiesen tener efectos adversos o ventajosos que determinen la

conveniencia o no de aplicar una dada tecnologia.

3) La determinacién de los flujos horarios, diarios y anuales para especificar asi la situacién

critica de emision a la cual orientar la seleccion y/o el disefio de la técnica de control.

4) La verificacién de todo aquel equipamiento de control de polucién que pudiese haber sido

instalado con anterioridad.

5) La recopilacion y el andlisis de las reglamentaciones vigentes en cuanto a emisiones a la
atmosfera en el territorio donde se encuentra emplazada la instalacién cuyos efluentes
desean tratarse. Las especificaciones explicitas en la legislaciéon en cuestion permitiran

determinar la eficiencia de recuperacion y/o eliminacién a lograr.

En general, la captura y la posterior conduccién de las emisiones permite aplicar

técnicas end-of-pipe (o de fin de tuberia), es decir, procesos que se valen de una carga
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colectada y transportada desde diversas fuentes contaminantes, que no sélo involucran a las

chimeneas de los procesos, sino también a los escapes fugitivos, etc. Los factores que afectan

a la seleccion de estas tecnologias de control de emisiones son: la naturaleza y la diversidad

de los compuestos presentes, los limites de explosividad, la presencia de contaminantes no-

COVs, la posibilidad de reutilizacién de los compuestos tratados, la temperatura, la humedad

y la variabilidad en el flujo y en la concentracién de la corriente gaseosa (Moretti, 2002;

Hossain y Khan, 2008).
Técnicas para el Control g
de COVs y CCOVs
PO S—— l A
Modificacion de Técnicas de
oquipos y control adicional
procesos *end-of-pipe”
DESTRUCTIVAS e
DESTRUCTIVAS
) - ) | L -
OXIDACION BIOFILTRACION MEMBRANAS ADSORCION ABSORCION CONDENSACION
OXIDACION OXIDACION TECNOLOGIAS CONC
CATALITICA TERMICA EMERGENTES VOLUMETRICA
A |
TECNOLOGIA |
OXIDACION

FOTOLITICA DEL PLASMA :
|
|
|
|
RECUPERATIVA | |REGENERATIVA| |AFTERBURNING :
FLARING i
|
—l 3
RECUPERATIVA| |REGENERATIVA :
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Figura 1.1. Diagrama organizacional de las principales técnicas disponibles en la actualidad para el
control de COVsy CCOVs.
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1.3. Tecnologias de eliminacién (destruccién de COVs)

Como su nombre lo indica, el objetivo de estas técnicas es el de eliminar los COVs
presentes en el efluente a tratar. Como puede observarse en la Figura 1.1, las dos técnicas de
eliminacién méas importantes son la oxidacién (0 combustion) y la biofiltracion.

Entre las mas importantes tecnologias de eliminacién por oxidacién se distinguen las
siguientes: oxidacién térmica y oxidacién catalitica. En ambas tecnologfas el principio basico
es el mismo: los solventes son eliminados por reacciéon de combustion de los mismos con el
oxigeno del aire presente. La diferencia basica entre ambas tecnologias es la ausencia (en
oxidacién térmica) o presencia (en oxidacion catalitica) de un medio catalitico para optimizar
las condiciones de reaccién. Ambos procesos resultan exotérmicos, de modo que los calores
liberados pueden ser aprovechados mediante equipos recuperativos o equipos regenerativos.
Los equipos recuperativos son intercambiadores gas-gas, mientras que los regenerativos
utilizan lechos sélidos de alta densidad y elevada capacidad calorifica, tales como lechos
empacados de cerdmica, para recuperar la energia de la combustién (Khan y Ghoshal, 2000).

La biofiltracién es una técnica basada en la habilidad que poseen ciertos
microorganismos (generalmente bacterias) para degradar materia organica bajo condiciones
aerobicas, transformandola en H,0, CO; y biomasa.

La incineracion o combustion es, definitivamente, el método destructivo mas
importante en la actualidad, ya sea por via térmica o catalitica. Sin embargo, la oxidacién
térmica es un medio costoso para tratamiento de efluentes con bajas concentraciones de COVs
y tienen como inconveniente grave la posibilidad de emisiéon de NOx (Khan y Ghoshal, 2000).

Varios grupos de investigacion de nuestro pais estan abocados a temas relacionados a
reactores y combustion cataliticos y realizan permanentes aportes en dicha area: Garetto y
Apesteguia (2001), Imoberdorf y colab.(2007), Boix y colab. (2008), etc.

A continuaciéon se presenta una breve descripcion de las tecnologias disponibles

mencionadas para la eliminacion de los COVs.

Oxidacién o combustién térmica

La combustidn térmica consiste en la oxidacién de los COVs en presencia de O; a una
elevada temperatura, durante el tiempo necesario para lograr la transformacién completa a
CO2 y H,O. El tiempo, la temperatura, el nivel de turbulencia o mezclado (principio de las
3T) y la cantidad de O,, afectan la velocidad y la eficiencia del proceso.

-10-
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Los sistemas actuales permiten en general un alto grado de destruccién de los COVs
(95-99%). La temperatura alcanzada en las cAmaras de combustion es bastante elevada (700-
1000 °C) y depende del tipo y concentracién de los COV's a tratar. Los rangos de composicién
de COVs en los cuales se utiliza estan entre 100 y 2000 ppm. Los tiempos de residencia
tipicos estan entre 0,5 y 1,0 s. Cabe destacar que temperaturas de operacién superiores a los
1000 °C pueden dar origen a la formacién de elevados niveles de NOy (por la oxidacion del
N del aire), contaminantes secundarios que requeririan de un tratamiento posterior (Donley y
Lewandowsti, 1995; Moretti, 2002; Centi y Perathoner, 2007).

Cuando en la mezcla efluente a tratar existen compuestos clorados o sulfurados,
ademads de los productos de combustién completa (CO; y H20), pueden formarse compuestos
acidos, cuyo efecto corrosivo e impacto sobre el Medio Ambiente obliga a su remocién
mediante una unidad absorbedora.

El incinerador térmico (Figura 1.2) consta basicamente de una unidad de combustién
en la cual se mantiene la llama por la combinacién de los COVs combustibles, del
combustible auxiliar, del aire soporte y del aire suplementario. Cuando la corriente gaseosa a
tratar atraviesa la llama, ésta es calentada desde la temperatura obtenida en el economizador
(recuperativo o regenerativo) hasta la temperatura de ignicién. Esta ultima varia segin el
compuesto 0 mezcla de compuestos de la que se trate. Completa el sistema una unidad

absorbedora para depuracion de los productos de combustidon no deseados.

Productos de Solvene puro
Are suplementanc combusbon a +
IMENEA
CH Solvents recuparado

aunchas EFLUENTE
{(Are soporte
COvVs)
‘ incnerador
Termuco

|

Unidad Solvents
Absorbedora uqohdo‘
(Scrubber) {» recuperaciin)]
{0pCaonal )

Figura 1.2. Sistema de combustion térmica con recuperacion energética y depuracion de los productos

de combustion.
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Por consideraciones de seguridad, la méxima concentracién de COVs en la corriente
gaseosa a tratar debe ser cuatro veces inferior al Limite Inferior de Explosividad (LEL) de la
mezcla de los componentes especificos a cuya eliminacién se apunta, aunque algunos
incineradores de llama directa son capaces de operar bajo condiciones seguras con
concentraciones superiores & la méxima aconsejada. El LEL de un compuesto dado es la
minima concentracién de dicho compuesto en aire por debajo de la cual no se propaga la
llama en contacto con una fuente de ignicion, es decir, es la situacién por debajo de la cual la
concentracion de comburente excede a la de combustible en proporciones que evitan dicha
propagacion. El razonamiento es andlogo para cuando se trata de una mezcla de COVs.

El Manual de Costos para el Control de la Contaminacién del Aire de la EPA
(Mussatti, 2002) especifica un método de célculo aproximado que puede emplearse para
estimar el LEL de una mezcla de hidrocarburos en aire a partir del LEL de cada uno de éstos.
Dicho manual también presenta una lista con los LELs de diversos COVs posibles de ser
encontrados en efluentes industriales. Si en el efluente a tratar existen otros componentes
inertes, ademas del nitrégeno asociado al aire, el célculo es mas complejo. Luego, si la
concentracion de COVs totales en el efluente a tratar supera el 25 % del LELpels, €l sistema
de eliminacién debera contar con un mecanismo manual o automatico que permita el ingreso
de aire de dilucién de modo de alcanzar niveles de concentracién seguros.

En cuanto a los pardametros operativos de la técnica, cabe informar que cuanto menor
sea el tiempo de residencia del gas dentro de la camara, mayor debe ser la temperatura de
operacion del oxidador. Muchos incineradores térmicos estan disefiados para proveer no mas
de un segundo de tiempo de residencia, con temperaturas tipicas de 650 °C a 1000 °C. Para
asegurar un 98% de eficiencia de destrucciéon de COVs no halogenados, los incineradores
comerciales generalmente deben ser operados por encima de los 870 °C con un tiempo de
residencia nominal de 0,75 segundos. Por otra parte, la destruccién de COVs halogenados,
como los CCOVs, puede requerir una temperatura de oxidacién cercana a los 1100 °C (para
un tiempo de residencia de 1 segundo) y resulta aconsejable implementar una etapa posterior
de absorcion con agua o soda cdustica para remover los gases 4cidos altamente corrosivos que
se generan durante la combustion.

En cuanto al aprovechamiento del calor de los gases de combustién, la oxidacién
térmica, a su vez, se clasifica en regenerativa y recuperativa. Ambas tecnologias se

diferencian en el equipamiento utilizado para dicho fin.
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El flaring es un proceso de combustion abierto en el cual, el O, requerido para la
oxidacion es provisto por el aire ambiente circundante a la llama. Existen dos tipos de flares,
aquellas instaladas a nivel del suelo y aquellas emplazadas en altura (antorchas). Con este tipo
de equipos puede alcanzarse hasta un 98% de eficiencia de remocié6n si el proceso es asistido
mediante la inyeccion de aire suplementario y de vapor de agua. El flaring es ampliamente
usado para el control de practicamente todos los HAPs (incluyendo a los COVs) y en general
soporta grandes fluctuaciones en la concentracién de compuestos combustibles e inertes, en el
flujo y en el contenido calérico de la corriente a depurar.

Para evitar la extincion de la llama o la generacion excesiva de humos de combustion,
la operacién de las antorchas requiere de la remocién de todo tipo de liquidos (agua,
hidrocarburos condensados, etc.) en la corriente de gas a depurar. La separacién liquido-gas
se logra en colectores horizontales o verticales ubicados generalmente cerca de la base de la
torre. A su vez, cabe aclarar que la combustién de liquidos puede dar origen a una lluvia
(spray) de particulas en ignicién, las cuales pueden alcanzar el suelo y poner en peligro la
integridad de las instalaciones y de las personas que se encontrasen sobre el mismo.

La mayoria de las plantas quimicas, petroquimicas y refinerias de petréleo poseen
antorchas disefiadas para hacer frente a situaciones de emergencia o paros imprevistos de
plantas, en los cuales surge la necesidad de ventear gases combustibles. Por otro lado, su
disefio también permite el control de las emisiones de variadas unidades de procesos. En
general, las corrientes gaseosas quemadas en las antorchas de las refinerias de petroleo y de
las plantas petroquimicas estan compuestas mayoritariamente por HAPs-COVs de bajo peso
molecular y elevado contenido calérico.

El control requerido en las antorchas es minimo, reduciéndose asi los costos de
mantenimiento, aunque por otro lado, son fuentes de ruidos y de humos molestos, de
radiacion caldrica y de luz. A su vez, no es recomendado su uso para el tratamiento de
corrientes con compuestos halogenados, debido a que su oxidacién da origen a sustancias

promotoras de la lluvia 4cida.

Oxidacion térmica regenerativa

En la Figura 1.3 se muestra en forma esquematica un sistema de combustion térmica
regenerativa. Estos sistemas constan de una cdmara de combustion o incineracién y lechos
multiples empacados de material de alta densidad (cerdmica por ejemplo), los cuales son

calentados con los productos de la combustién y alternativamente enfriados con los reactivos
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ingresantes a la camara de reaccion. A medida que el lecho cerdmico aproxima su temperatura
a la de la zona de combustién, la transferencia de calor se hace ineficiente y la corriente de
gases de combustion se transfiere a un lecho de menor temperatura. La corriente de gases de
alimentacion se hace pasar, previo a su ingreso a la zona de reaccion, por el lecho caliente a
través del cual recupera el calor retenido. Mientras el gas de alimentacién contenga suficiente
energia térmica debido a la combustiéon de COVs, el sistema regenerativo puede operar sin el
auxilio de combustible externo. Dependiendo de las condiciones de cada aplicacién en
particular se necesitard 0 no un aporte adicional de combustible para el proceso. Estos
sistemas no cataliticos siempre lo necesitardn cuando las emisiones no sean constantes. Este
aporte adicional puede ser a través del uso de gas natural. Un proceso en el cual los flujos y
las composiciones de entrada son relativamente constantes, no necesitaria aporte externo de
combustible, salvo para el mantenimiento de la llama piloto y la puesta en marcha. Los
procesos con emisiones variables, por lo general, no son compatibles con los sistemas
regenerativos, ya que se produciran muchas pérdidas al ambiente en los momentos de baja
actividad del sistema (Khan y Ghoshal, 2000).

Lecho 1
(caliente) Productos de
combustiéon a
CHIMENEA
l Valvula de
EFLUENTE 4 vqa_s y
Incinerador (Aire soporte 2 posiciones

Térmico +
COVs)

Lecho 2

(frio)

Figura 1.3. Sistema de combustion térmica regenerativa. Se muestra s6lo uno de los sentidos de

circulacion de flujo de los dos posibles.

La alternancia de los flujos frio y caliente por cada uno de los lechos es, en general,
controlada mediante un avanzado sistema de valvulas on/off sincronizado (como el mostrado

en la Figura 1.3). Actualmente es también posible encontrar sistemas regenerativos
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compuestos de un lecho cilindrico de material compacto de alta densidad, cuyas diferentes
secciones se van poniendo en contacto con las corrientes fria y caliente a través de una
rotacion a velocidad constante (15-60 rph).

Los sistemas regenerativos son aconsejados para operar con elevados flujos
volumétricos, patrones temporales de emisién constantes y bajas concentraciones de COVs,
alcanzandose eficiencias térmicas superiores al 95 %, asegurandose asi la autotermicidad del

proceso y la independencia de combustible auxiliar.

Oxidacion térmica recuperativa

En este tipo de sistema de oxidacién térmica el aprovechamiento de la energia térmica
se lleva a cabo a través de un intercambio entre las corrientes de entrada y salida del oxidador
(ver Figura 1.2). El equipo que se utiliza para tal intercambio puede ser un intercambiador de
calor del tipo tubo-coraza o algin intercambiador cuyo disefio sea de mayor eficiencia
operacional.

Otra alternativa de disefio de intercambio calérico se logra con equipos compactos.
Dado que las corrientes puestas en juego poseen practicamente el mismo caudal masico (o
exactamente el mismo si no hay agregado de combustible adicional) y capacidades calorificas
similares, diferenciandose solo en su temperatura, y debido a que para gases los coeficientes
peliculares de transferencia de calor son muy bajos, se puede optar por equipos compactos de
elevada area de intercambio, tales como los intercambiadores con superficies extendidas y
flujo cruzado.

La eficiencia energética del sistema recuperativo es menor (hasta 70 %) en relacién al
sistema regenerativo, pero posee la ventaja de requerir menores tiempos para su puesta en
marcha y para la estabilizacion ante perturbaciones, lo que lo hace mas adecuado para los

procesos con patrones temporales de emision variables.

Oxidacion catalitica

Las caracteristicas de la combustién catalitica son muy similares a las de la
combustion térmica; la principal diferencia radica en que, en este caso, la reaccién de
oxidacion es llevada a cabo en un reactor heterogéneo, generalmente de lecho fijo o
estructurado, tal como el monolitico. Mediante el uso de un catalizador especifico se logran
mayores velocidades de reacciéon debido a la disminucién de las energias de activacion,

posibilitando de esta manera que el proceso de destruccién se lleve a cabo a menores
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temperaturas que en los sistemas térmicos. Esto redunda en menores pérdidas caléricas del
sistema, en menores requerimientos de combustible auxiliar para precalentar los reactivos y
en la disminucion de las probabilidades de formacién de NOy y de productos parcialmente
oxidados (cuyos efectos nocivos pueden superar a los de los COVs originales). A su vez,
equipos que operan a menores temperaturas resultan mas compactos y pueden ser construidos
con materiales menos resistentes, lo que redunda en un menor costo de inversién (Centi y
colab., 2002; Everaert y colab., 2002).

Cabe aclarar que a la hora de determinar las condiciones operativas y la eficiencia del
proceso, es de suma importancia conocer la vida util y la resistencia al envenenamiento, a la
sinterizacion y al ensuciamiento del catalizador, ademas de todos los parametros cinéticos de
las reacciones que sobre éste se llevan a cabo.

Los principales inconvenientes de los sistemas cataliticos son: el elevado costo del
catalizador (en la actualidad estdn en desarrollo catalizadores nacionales basados en éxidos
metalicos mixtos cuyo costo es varias veces menor al de los comerciales) y el riesgo de
desactivacion de la fase activa por envenenamiento, motivos por los cuales esta técnica se
torna interesante solo para corrientes limpias de particulas, de metales pesados, de
compuestos sulfurados, de compuestos clorados, de compuestos de alto peso molecular, de
compuestos fosforados, de siliconas, de arsénico, etc. (Morales y colab., 2006b; Morales y
colab., 2007).

Fenomenoldgicamente, el proceso comienza por la difusion de los COVs reactivos y el
O, hacia los sitios activos del catalizador sobre los que se adsorben y donde se lleva a cabo la
reaccion, instante luego del cual los productos obtenidos son desorbidos y difunden
nuevamente hacia la corriente principal de gas para egresar del equipo.

Para precalentar la corriente a tratar hasta la temperatura de inicio de reaccién o de
light-off, se puede hacer uso de las técnicas regenerativa o recuperativa antes descriptas. En
general, se hace uso de un intercambiador de calor gas-gas compacto, y si es necesario, se
introduce aporte energético externo mediante un quemador de gas natural o un banco de
resistencias eléctricas. El esquema de un sistema de incineracion catalitica recuperativa con
un banco de resistencias eléctricas como metodologia de aporte caldrico externo se muestra en
la Figura 1.4.

Los catalizadores empleados para la eliminacién de COVs incluyen como materiales
activos a los 6xidos metalicos de transiciéon como: Cu, Mn, Cr, Ni, Co, etc. 0 a los metales

nobles, tales como: Pt o Pd, los que generalmente poseen una mayor vida util. Lo antes
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enunciado es valido si se comparan dos catalizadores con igual densidad de sitios activos.
Como en general los catalizadores de 6xidos metdlicos simples 0 mixtos poseen mayor
densidad de sitios activos que los desarrollados a partir de metales nobles, se compensa su

desventaja y en algunos casos, se logra una mayor vida util (Vigneron y colab., 1996).

EFLUENTE

(Aire soporte
+

COVs)

@ @ ( REACTOR

Economizador Banco de
(opcional) Resistencias
Eléctricas
Productos de
$ combustion a

CHIMENEA

Figura 1.4. Sistema de combustion catalitica recuperativa con aporte energético externo.

También se encuentran otros materiales oxido-acidicos como las zeolitas (TiO2/Si0,).
Se han reportado ademas catalizadores soportados en carbonato de sodio (para capturar los
hal6genos), o triéxido de sodio crémico soportado en carbdn poroso, catalizador de alta
actividad. Finalmente, los V,05-WO3-TiO; han sido reconocidos como de alta actividad y
selectividad y fuertemente estables a compuestos clorados. Una de las alternativas es la
utilizaciéon de 6xidos de estructuras definidas los cuales presentan una gran estabilidad
termoquimica frente al oxigeno, al vapor de agua y al CO; a altas temperaturas. También
poseen débil volatilidad de los elementos constituyentes, resistencia al colapso estructural y
por supuesto una buena actividad catalitica necesaria para una aplicacién industrial.
Actualmente dos grandes familias de potenciales catalizadores presentan tales cualidades, los
hexa-aluminatos de bario (BaAl;20,9) y las perovskitas (Le Cloirec, 1998).

Otros catalizadores que se pueden citar son: mezclas de 6xidos con la posibilidad de

impregnacion con metales nobles, catalizadores de titanio, etc.
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En general. los oxidadores cataliticos pueden ser empleados con éxito para reducir las
emisiones de varios COVs y HAPs, incluyendo los venteados desde equipos de procesos, los
emitidos en las maniobras de carga y descarga de tanques de almacenamiento y los
provenientes de la evaporacion de variados solventes. Al igual que en la aplicacion térmica,
por cuestiones de seguridad, no es aconsejable tratar corrientes cuya concentracion supere el
25 % del LEL mezcha-

Los compuestos halogenados y sulfurados también son convertidos en sus especies
4cidas en la combustion catalitica, de modo que dependiendo de la concentracién de dichos
contaminantes en la corriente efluente a procesar, serd la necesidad de instalar o no una
unidad absorbedora de post-tratamiento, en un esquema operativo tal como el mostrado en la
Figura 1.2. A su vez, en algunos casos, las cargas de catalizador agotado requieren de la
disposicion final como residuo peligroso si no es factible su regeneracién. En el caso de los
catalizadores en base a 6xidos metalicos, su bajo costo hace antiecondémica la regeneracion, y
al ser materiales constituyentes de la tierra, pueden ser dispuestos como un residuo no
riesgoso para el Medio Ambiente.

Algunos avances han sido llevados a cabo tendientes a integrar el proceso completo de
combustién catalitica y recuperacion de energia. Se ha probado un sistema cilindrico
compacto en el cual se integra a la camara de combustion para el aporte energético externo, al
reactor y al intercambiador de calor recuperativo. Ademas de la integracién de equipos en una
unica unidad, se persigue el logro de una buena eficiencia térmica, que redunde en menores
costos operativos (Dvorak y colab., 2007).

La eficiencia de destruccion en la oxidacién catalitica depende de los compuestos
COVs a tratar, su concentracion, de la temperatura de operacion, de las caracteristicas del
catalizador y del volumen del lecho catalitico y del caudal a tratar. La oxidacidn catalitica es
especialmente apta para tratar emisiones con bajas concentraciones de COVs (Matros y
colab., 1996).

Un modo alternativo de trabajo del reactor es el de flujo reversible; bajo esta forma de
operacion el reactor se denomina Reactor de Flujo Reverso (RFR) y se ha estudiado para la
eliminacién de COVs. Esta forma de operar también permite la autotermicidad
independizando al sistema del aporte energético externo. A su vez, soporta fluctuaciones,
tanto en el flujo como en la concentracién de contaminantes en la corriente efluente a tratar, lo

que le infiere flexibilidad para operar en instalaciones industriales reales. Sin embargo, la
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complejidad de su funcionamiento es un factor a tener en cuenta en la seleccién de este modo
operativo (Aubé y Sapoundjiev, 2000; Ben-Tullilah y colab., 2003).

Biofiltracién

La biofiltracion es una técnica originalmente implementada con el objetivo de reducir
los olores presentes en corrientes de gases residuales. Como se dijo, se basa en la capacidad
que poseen ciertas bacterias aerObicas para oxidar la materia orgénica, dentro de la cual es
posible englobar a los COVs.

En la Figura 1.5 se muestra el esquema de una unidad de biofiltracién tipica. El
equipo principal de una instalacién de biofiltracion es el biofiltro, el cual generalmente consta
de un lecho relleno construido a partir de materiales naturales (compost, tierra, etc.) de

elevada é4rea superficial por unidad de masa. Sobre dicho relleno se desarrolla la flora

bacteriana.
Aire

depurado a
CHIMENEA

EFLUENTE

(Aire soporte

+
COvVs)

Nutrieme 1| |[Nutriente 2| |Nutriente 3

Humidificador

Permeado

(pomasa)

Figura 1.5. Sistema de biofiltraciéon con aporte nutritivo externo.

Para que las bacterias tengan acceso a la materia organica, la corriente gaseosa debe
ser humidificada, para lo que generalmente se hace uso de aspersores de agua. El contacto
liquido-gas favorece la difusion de las moléculas de COVs de una fase a la otra. De esta

forma, las gotas de agua enriquecidas alcanzan la superficie del lecho en la que se lleva a cabo
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la degradacion, mientras que la corriente gaseosa depurada egresa del equipo con un menor
contenido de contaminantes (Dumont y colab., 2008).

El nivel de humedad en el lecho debe ser controlado, no solo para proveer al medio de
la actividad acuosa necesaria para el desarrollo de las bacterias, sino también para
contrarrestar los efectos de la exotermia del proceso, la cual tiende a secar el medio.

Los COVs son convertidos a agua, diéxido de carbono y biomasa, por los
microorganismos presentes en el lecho. Este proceso no transfiere el problema de polucién a
otro problema medioambiental. Es especialmente efectivo para el tratamiento de olores o
desechos residuales tdxicos en muy pequefias concentraciones, del orden de unas pocas ppm.

El tipo de microorganismo a emplear depende del tipo de COV a oxidar. El lecho
también puede ser construido con materiales inorganicos (anillos Raschig, por ejemplo),
situaciéon en la cual se hace indispensable el suministro externo de los nutrientes necesarios
para la proliferacién de las colonias. En el caso del relleno de origen natural, los nutrientes en
cuestion son aportados por los elementos constitutivos del mismo. Ademés, como en general
las bacterias empleadas son neutréfilas (se desarrollan a PH neutro), también es necesario el
suministro de algun neutralizante.

Compuestos organicos oxigenados de bajo peso molecular y elevada solubilidad en
agua son buenos candidatos para la biofiltracion. Asi aldehidos, cetonas, alcoholes, éteres,
ésteres y acidos organicos se degradan rapidamente en biofiltros (con eficiencias de remocién
superiores al 90% para corrientes diluidas), aunque hidrocarburos halogenados y
poliaromaticos no se comportan de este modo. A su vez, la degradacion de compuestos con
azufre, nitrégeno o halégenos da origen a la formacién de acidos que disminuyen el PH del
medio, de modo que para el control de dicha variable, se hace indispensable la adicién de
compuestos alcalinos, los que con el tiempo promueven la acumulacion de sales en el lecho,
obstruyendo asi la circulacion de los gases.

Aquellas sustancias cuyas estructuras quimicas resistan la accién enzimaética de las
bacterias, pueden dar origen a productos parcialmente oxidados, cuya toxicologia puede
superar incluso a la del contaminante original. Por ejemplo, durante la transformacion
acrobica del tricloroetileno, es posible que se genere cloruro de vinilo, cuyos efectos nocivos
para el Medio Ambiente y la salud son mds importantes que los de la especie reducida
original. Cabe aclarar que la biofiltracion es efectiva para la degradacién simultanea de COVs
y sulfuro de hidrégeno.
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Debido a la incertidumbre en los fenémenos que ocurren durante el proceso de
degradacion bioldgica, resulta imposible evitar una instancia de pruebas escala piloto para la
mayoria de las aplicaciones. La vida util del lecho es limitada (2 a 5 afios) y depende de las
caracteristicas de cada degradacion (Everaert y colab., 2002).

ecnologias emergentes

La Oxidacion Fotolitica es una técnica que se encuentra en vias de desarrollo. El

principio operativo se basa en el empleo de una combinacién de oxidantes, tales como el
ozono, el peréxido de hidrégeno, el radical libre hidroxilo (OH-), etc. y de radiacién UV (200
nm - 280 nm), para la estimulacién fotoquimica de las reacciones de oxidacién de COVs y
CCOVs. La longitud de onda de la radiacion incidente y el tiempo de residencia o exposicion
en el reactor dependen del compuesto a oxidar. El elevado costo de las instalaciones
requeridas y la dificultad para seleccionar la longitud de onda adecuada para la completa
oxidaciéon de mezclas, se presentan como los principales inconvenientes de la técnica.
Ademas, hasta el momento sélo se han testeado modelos de escala laboratorio, de escala
piloto, y muy pocos de escala industrial (Perathoner y colab., 2006; Tsuru y colab, 2006;
Tokumura y colab., 2008). Esta técnica con UV es altamente efectiva para tratar corrientes
gaseosas diluidas, y se asegura la no formacién de productos intermedios de oxidacion (De La
Fuente Garcia y Gutierrez Martin, 1998).

Las tecnologias basadas en el Plasma también se encuentran en desarrollo en la
actualidad. El plasma es un gas ionizado a muy alta temperatura, condiciones que lo hacen
extremadamente reactivo. En los modelos de escala laboratorio y piloto se obtuvieron
eficiencias de remocion superiores al 99%, resultando altamente efectivos para la eliminacién
de compuestos halogenados, ya que los radicales libres halogenuros que se generan resultan
muy reactivos. Las instalaciones requeridas son también muy costosas, aunque el principal
inconveniente de la técnica radica en la dificultad para lograr el mantenimiento del estado de
plasma permanente (Subrahmanyam y colab., 2006; Jarrige y Vervisch, 2009; Lojewska y
colab., 2009).

1.4. Tecnologias de recuperacion

El objetivo de este tipo de técnicas es el de remover los COVs presentes en la corriente

de aire a tratar, de modo de recuperarlos y posteriormente poder comercializarlos o
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reutilizarlos. Los cuatro procesos de recuperacién mas desarrollados son: la adsorcién, basada
en la capacidad que poseen ciertos materiales sOlidos para atraer hacia su superficie
determinados tipos de moléculas organicas e inorganicas; la absorcién, fundamentada en la
difusion de los contaminantes desde la fase gaseosa hacia un solvente liquido especifico; la
condensacion, en la que se aprovechan la disminucién de la temperatura o el aumento de la
presion de la corriente gaseosa a tratar para lograr de este modo la condensacién de los
contaminantes; y la separacién por membranas, técnica en la que se saca provecho de la
permeabilidad selectiva de ciertos materiales para separar de este modo a los contaminantes
de la corriente de aire principal.

A continuacién se desarrolla una breve descripcién de cada una de estas alternativas.

Adsorcion

La adsorcién se emplea para remover COVs de corrientes de gas con baja 0o media
concentracion de contaminantes. Se trata de un fenémeno en el cual las moléculas (presentes
en una corriente gaseosa) que pasan a través de un lecho de particulas so6lidas son
selectivamente retenidas por las mismas.

En la Figura 1.6 se muestra el esquema de una unidad tipica de recuperacién por
adsorcion. El disefio de un sistema de adsorcién de COVs depende fuertemente de las
caracteristicas de la corriente gaseosa a tratar (flujo, composicion, temperatura, caracteristicas
y propiedades fisicas del COVs, etc.). La adsorcidn puede ser fisica o quimica dependiendo
del adsorbente a utilizar. El gas debe ser enfriado previamente para mantener el lecho en
condiciones Optimas de adsorciéon. Cuando el lecho se satura, necesita ser regenerado, la
corriente de entrada pasa a través de otra unidad ya regenerada para darle continuidad al
proceso, mientras el lecho es regenerado desorbiendo los COVs por calentamiento del lecho
(por vapor calefactor, aire caliente, etc.). Si se utiliza vapor calefactor para la desorcién, luego
hay que separar los COVs por condensacion de los mismos y el agua y posteriormente
proceder a la separacioén de los mismos del agua. Otra forma de desorber COVs es por vacio,
con la necesidad de solamente una posterior condensacion (Giraudet y colab., 2006).

Las caracteristicas del adsorbente inciden fuertemente en la eficiencia de este proceso.
El proceso de regeneracion puede ser repetido numerosas veces, sin embargo luego de un

tiempo el adsorbente debe ser reemplazado debido a la disminucién de su poder adsortivo.
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La adsorcién es aplicable a sistemas continuos o discontinuos y es capaz de manejar
un amplio rango de concentraciones. Esta operacién es muy util para recuperar solventes de
alto valor, aunque tiene algunas desventajas. No se deben tratar altas concentraciones en
COVs porque provocan demasiado aumento de temperatura. Esto es riesgoso sobre todo

cuando se trabaja con carbdn activado.

DECANTADOR

| I Ave
< depurado a
CHIMENEA

Vapor s bam

Figura 1.6. Sistema de adsorcién con regeneracion por vapor y recuperacion por

condensacion-decantacion.

En general, el proceso comienza con un pre-filtrado de la alimentacién, con el objetivo
de eliminar hollin, resinas y particulas que pudiesen ocasionar problemas en el lecho
adsorbente. Como paso siguiente, la corriente contaminada se pone en contacto con un lecho
frio y libre de contaminantes, situacion en la que la adsorcién se lleva a cabo. Para mantener
una o6ptima temperatura de operacion, la corriente gaseosa a tratar puede ser enfriada antes de
ingresar al sistema. La etapa de adsorcion culmina cuando el lecho se satura de COVs,
condicion que puede ser detectada monitoreando la concentracién de dichos contaminantes en
el efluente ya depurado. Para no interrumpir el proceso, la alimentacion se deriva a otro lecho,
mientras que se da inicio a la regeneracion del primero.

Los vapores obtenidos de la regeneracion son dirigidos hacia un condensador y un
decantador o hacia una columna de destilacién (segin la mezcla de COVs sea o no soluble en
agua), para su final recuperacion. En todo momento uno de los lechos opera como adsorbente,

mientras que el otro estd en espera o en proceso de desorcion y regeneracion. Al igual que en
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los economizadores regenerativos, el comando de los flujos es ejecutado por un complejo
sistema de valvulas manuales o automaticas.

La integracion energética de este tipo de unidades conlleva al aprovechamiento del
calor liberado durante la adsorcion, para ser empleado luego en la desorcion.

Con sistemas de adsorcion bien disefiados es posible alcanzar eficiencias de remocién
superiores al 90 %. A su vez, se trata de una técnica aplicable a corrientes con patrones
temporales de emisidon variables y constantes, y en altas concentraciones de COVs se
recomienda diluir con aire fresco en caso de superarse el 25 % del LEL mezcia.

No se recomienda la adsorcién de compuestos de elevado peso molecular (superior a
130) y baja volatilidad (temperatura normal de ebullicién superior a 204 °C), ya que son
fuertemente adsorbidos y su desorcién se ve seriamente comprometida. Por el contrario, los
compuestos de bajo peso molecular (inferior a 45) no presentan adecuada afinidad por
adsorbentes tipicos como el carbon activado.

Si la mezcla gaseosa a depurar transporta contaminantes con una amplia distribucién
de pesos moleculares, la adsorcion no es recomendada, ya que los COVs mas livianos (menor
peso molecular) tienden a ser desplazados por los mas pesados, reduciéndose asi la eficiencia
global de remocion.

Finalmente, si la humedad relativa de la corriente gaseosa a tratar supera el 50 %, la
capacidad del s6lido adsorbente se puede ver afectada, principalmente para concentraciones
de COVs totales inferiores a las 1000 ppmv. La humedad relativa puede reducirse a través de
la adicién de aire seco a la corriente principal, 0 mediante su precalentamiento, condicién no
recomendada ya que como se dijo, la adsorcion es un proceso exotérmico, y mientras mas
caliente se encuentre el lecho, menor sera su capacidad adsorbente.

Los tres solidos adsorbentes mas empleados en instalaciones industriales son: el
carbon activado, las zeolitas y los polimeros.

El carbdn activado no es ni hidrofilico ni hidrofébico, por lo que posee afinidad tanto
por moléculas polares como por moléculas no polares. Debido a esto, la humedad tiene un
notable efecto sobre su performance. Como desventajas distintivas puede resumirse que: es
inflamable, resulta dificil de regenerar si se adsorbieron COVs de alto punto de ebullicién,
promueve la polimerizacion u oxidacién de algunos COVs, y requiere de un estricto control
de 1a humedad. Por otro lado, como ventajas se reconocen su bajo costo inicial (en relacion a
los demads adsorbentes) y su elevada 4rea superficial por unidad de masa (la cual cuantifica su
capacidad adsorbente) (Agnes y colab., 2008).
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Si se emplea carb6n activado como carga de la unidad de adsorcién, la regeneracion
del mismo es en general llevada a cabo mediante el uso de una corriente de vapor, aunque
métodos alternativos, como las microondas, la irradiacion de calor mediante calefactores
internos y el barrido con nitrogeno caliente, han sido implementados con éxito.

Las zeolitas surgen como un adsorbente alternativo al carbén activado ya que mejoran
algunos de sus aspectos deficientes, es decir, poseen mayor estabilidad térmica (pueden
soportar temperaturas de hasta 850 °C), no son inflamables, son hidrofébicas (operan sin
inconvenientes hasta con un 96 % de humedad relativa), y pueden ser manufacturadas con una
precisa distribucién de tamafios de poros, viéndose asi promovida la adsorcién selectiva de
ciertos compuestos.

Los adsorbentes poliméricos, en comparacion con el carbén activado, resultan menos
sensibles a la humedad y menos susceptibles al fuego y al ensuciamiento, de modo que su
vida util es mayor.

Por ultimo, cabe aclarar que en el dimensionamiento de la instalaciéon, se hace
imprescindible disponer de la isoterma de adsorcién, cuya determinacién resulta ser

experimental en practicamente el 100 % de los casos.

Los Concentradores Volumétricos son adsorbedores cuyo objetivo radica en la
concentracion de las corrientes de modo que su tratamiento posterior resulte mas econdémico y
son disefiados especificamente para el control de corrientes gaseosas de COVs-HAPs muy
diluidas (Matatov-Meytal y Sheintuch, 1997).

El concentrador volumétrico més comin es un disco rotatorio construido de materiales
adsorbentes. A medida que el disco rota, una porcion del mismo opera como adsorbente,
mientras que la otra es regenerada a través de una corriente de aire. El material adsorbente
puede ser zeolita, una mezcla de zeolita y carbén activado, o una mezcla de zeolita y
polimeros. El disco puede ser homogéneo, o poseer algunas zonas de un material y otras de
otro.

Con este tipo de equipos es posible alcanzar relaciones de concentracién por encima
de 1:1000, aunque hay que tener en cuenta que el limite es, al igual que en todas las técnicas
de tratamiento, impuesto por cuestiones de seguridad en cuanto a inflamabilidad y riesgo
explosivo.

En el proceso de concentrado, el aire soporte de los COVs (efluente real) es expulsado

directamente a la atmoésfera (si la eficiencia alcanzada en la adsorcién es la esperada),
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mientras que los COVs retenidos en el adsorbente pasan a formar parte de una corriente de
aire (aire de desorcion), cuyo flujo resulta considerablemente menor que el original. Luego,
este menor flujo (y de mayor concentracién) puede ser tratado mediante la aplicaciéon de
diferentes técnicas, incluyendo a la oxidacion térmica, a la oxidacién catalitica y a la
adsorcion en lecho fijo, resultando sus instalaciones menos voluminosas y mas econémicas de
operar que si debiesen tratar el efluente original diluido.

Los concentradores volumétricos pueden alcanzar hasta un 98 % de eficiencia de
remocion, dependiendo fundamentalmente del nimero de rotores en serie que sean instalados.

En resumen, este tipo de tecnologia, acoplada con otra de eliminacién o recuperacion,
resulta en un sistema mas complejo, pero que permite ampliar la capacidad operativa del
proceso de tratamiento final, o bien, permite emplear equipos mas compactos y econémicos
para una dada eficiencia de remocién deseada.

Nuevamente, la integracién de los procesos parece ganar terreno en el ambito del
desarrollo de tecnologias para el tratamiento de corrientes contaminadas con COVs.
Recientemente se ha desarrollado una unidad que integra a la adsorcién, a la oxidacién
térmica y a la oxidacién catalitica. El proceso que en ella se lleva a cabo es particularmente
efectivo para la remocion de COVs polimerizables, de alto punto de ebullicién o susceptibles
a la quimisorcion, los cuales no podrian ser adsorbidos y luego desorbidos mediante las
tecnologias convencionales antes vistas. El principio operativo de esta nueva tecnologia
consiste en la adsorcion de los COVs en un adsorbente térmicamente estable, el cual es
periédicamente regenerado mediante la oxidacion térmica in-situ de los COVs alojados en su
superficie, seguida ésta de una post-oxidacion catalitica. Comparado con los procesos de
oxidacién convencionales, se trata de una técnica muy efectiva en términos energéticos, ya
que sdlo se requiere del aporte caldrico externo para la ignicién de la reaccion de combustion,
situacion luego de la cual la operacion se torna autotérmica, ya que la concentracién de COVs
incinerados es lo suficientemente elevada (concentracion por adsorcién). Si el efluente a tratar
es continuo, serd necesario contar con al menos dos unidades (operadas en paralelo) como las

antes descriptas (Salden y Eigenberger, 2001).

Condensacion
La separacion por condensacién puede ser llevada a cabo incrementando la presion del
sistema a una dada temperatura (condensacion bajo presion) o disminuyendo la temperatura a

una presion constante (condensacion refrigerada). En general se aplica la segunda técnica, ya
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que para condensar mezclas de COVs es necesario que sus componentes se saturen (sus
presiones parciales alcancen a sus presiones de vapor), lo cual se logra mas eficientemente y a
un menor costo mediante el enfriamiento. La condensacién es una técnica que permite
recuperar hasta hidrocarburos halogenados a un costo relativamente bajo y con eficiencias de
remocidn que varian desde un 50 % a un 95 %.

En la Figura 1.7 puede observarse una instalacién de recuperacién por condensacioén
tipica. El equipamiento bdsico de un sistema de condensacién refrigerada incluye a un
condensador, a una unidad de refrigeracién, y en algunos casos, a un pre-enfriador, el cual
permite condensar la humedad ambiente de modo de no obtener al final del proceso una
emulsion agua-COVs, y a su vez, evitar la cristalizacién del agua y de los COVs menos

voldtiles en el condensador.

EFLUENTE

(Are iopom Aire

————> depurado a
CHIMENEA

Circuito de
Fefrigeracion N* 1 PRE-ENFRIADOR
(opcional)

- CONDENSADOR
CRIOGENICO

COVs)

C
Purga de ondensados

Condensados recuperados
(Agua en su mayoria) (COVs en su mayoria)

a TRATAMIENTO a SEPARACION

A
v

Circuito de
refrigeracion N° 2
(Nitrégeno)

Figura 1.7. Sistema de condensacion refrigerada con pre-enfriamiento.

La acumulacién de escarcha en los tubos o placas del condensador disminuye los
coeficientes peliculares de transferencia de calor y aumenta la pérdida de carga, efectos que
también se ven potenciados si se alimentan corrientes contaminadas con materiales
polimerizables, los cuales ensucian las 4reas de contacto. Como fluido refrigerante suele
emplearse nitrégeno liquido (condensacion criogénica).

Para aplicaciones en las que se requieren temperaturas muy bajas, se emplean sistemas

de refrigeracion multietapas.
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La condensacién es una técnica que puede emplearse para recuperar los COVs
efluentes de otra unidad de tratamiento (como un sistema de absorcién / recuperacién de
solvente por desorcion con aire, por ejemplo), 0 como técnica de control final de efluentes con
elevadas concentraciones (5000-10000 ppm) de COVs-HAPs. El nivel de concentracién antes
mencionado denota que en sistemas de condensacion refrigerada es comin operar por encima
del 25 % del LELmpexa; €s mas, en algunas unidades la corriente de entrada posee
concentraciones superiores al Limite Superior de Explosividad (UEL). Esto redunda en un
elevado riesgo ya que la concentracion ird disminuyendo a medida que se condense el COV;
para reducirlo, se lleva a cabo la inertizacion del medio con nitrégeno.

Cabe aclarar que mientras mayor sea la concentraciéon y menor el flujo del efluente
contaminado con COVs, mds rentable resulta la técnica. A su vez, es aplicable a sistemas con
patrones temporales de emisién constantes y variables (tanques de almacenamiento de
combustibles, etc.). Por otro lado, si la mezcla de contaminantes es muy compleja, y si se
desea separarlos, unidades posteriores de transferencia de masa serdn necesarias.

Si no todos los COVs condensan, la mezcla liquido-vapor obtenida estara en
equilibrio, situacién que debe ser contemplada en el disefio.

Finalmente, los COVs recuperados pueden ser reutilizados en el proceso, empleados
como solventes en la limpieza de equipos, quemados como combustible alternativo, enviados
a disposicion final o revendidos para otros fines. A su vez, el agua recuperada debe ser
enviada a una planta de tratamiento de efluentes liquidos antes de su reutilizacién o vertido
final.

Este tipo de sistemas es mas eficiente para sistemas con un unico solvente ya que

produce liquidos mas féciles de tratar (Everaert y colab., 2002; Youn, 2002).

Absorcion

Esta alternativa consiste en la remociéon de los COVs contenidos en el efluente
gaseoso a tratar mediante el contacto del mismo con un solvente liquido especifico (en
general agua, aceites minerales o aceites no volatiles derivados del petrdleo) en el cual los
contaminantes sean solubles. Es posible alcanzar eficiencias de remocién de hasta el 98 %.

El equipo principal de este proceso es una columna empacada (scrubber), cuyo relleno

(ordenado o no) aporta el area de contacto suficiente de modo de favorecer la transferencia de
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materia desde la fase gaseosa a la liquida. En algunos casos es también posible hacer uso de
columnas de platos, columnas spray o scrubbers Venturi.

La absorcion es generalmente empleada para depurar corrientes gaseosas concentradas
en COVs solubles en agua, tales como alcoholes y aldehidos, y con elevado contenido de
humedad ( >50 % HR). Por otro lado, es una técnica que presenta algunos inconvenientes,
tales como: la disponibilidad de un solvente adecuado en el cual todos los COVs sean
solubles, y la disponibilidad de la informacién del equilibrio liquido-vapor para el sistema
solvente-mezcla orgédnica en cuestion. En el caso de sistemas poco solubles, la separacién se
promueve aumentando el tiempo de contacto liquido-vapor ( >10 s), situacién que resulta en
una o varias columnas de mayores dimensiones.

Otro aspecto a analizar al momento de proyectar una instalaciéon de absorcion es la
recuperacion de los COVs desde el solvente, la cual puede ser ejecutada por evaporacién o
sometimiento a vacio, y posterior condensacion, proceso que incrementa no sélo los costos de
inversidn, sino también los de operacién.

Cabe aclarar que la absorcion no s6lo puede involucrar a la disolucién de los
componentes de la corriente gaseosa en el solvente liquido, sino puede también contemplar la
reaccioén quimica entre el o los solutos y el o los constituyentes del solvente.

La absorcidon no es particularmente utilizable para operaciones ciclicas debido a las

limitaciones de los tiempos de puesta en marcha (Everaert y colab., 2002; Frondorf, 2002).

Separacion por membranas

En la Figura 1.8 puede observarse una instalacion de separaciéon por membranas
tipica. Tanto la permeacién de gases como la 6smosis inversa son empleadas con el objetivo
de recuperar solventes disueltos en aire.

La tecnologia de separacion por membranas consiste en el paso de la corriente de aire
contaminado con COVs a través de un material preferentemente permeable a los solventes
organicos. Los COVs que han atravesado la membrana son luego condensados. Por otro lado,

el gas purificado (aire en su mayoria) es removido como un residuo.
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Figura 1.8. Sistema de separacion con membranas forzada mediante presurizacion del efluente.

El paso a través de la membrana es forzado por una diferencia de presiéon entre la
alimentacién y la zona de extraccion del permeado. En algunos casos es necesario el empleo
de una bomba de vacio para lograr la fuerza impulsora necesaria para retirar el permeado, en
otros, y con el objetivo de alcanzar el mismo propdsito, la corriente a tratar es comprimida
hasta un nivel que permita superar la pérdida de carga en la membrana.

Los sistemas de separacién por membranas pueden estar construidos por uno o varios
moédulos, de manera de alcanzar la eficiencia de recuperacién deseada. En general, el
permeado resulta de 5§ a 20 veces mas concentrado que la corriente original. Se trata de una
técnica aplicable a corrientes de bajo caudal y elevada concentracion (Degreve y colab.,
2001).

La mayoria de las membranas son construidas a partir de polimeros sintéticos

(resistentes a la accion de vapores organicos), aunque en la actualidad se estd avanzando
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mucho en el campo de las membranas ceramicas, materiales empleables en situaciones mas
rigurosas. En el caso de membranas construidas a partir de compuestos poliaromaéticos
asimétricos, se comprobd que tanto el agua como los hidrocarburos resultan igualmente
permeados. Cabe aclarar que las membranas inorganicas resultan mas resistentes y altamente
selectivas, en contraste con las orgdnicas. En cuanto a costos, las segundas resultan mas
econémicas que las primeras.

En cuanto a los aspectos mecénicos, las membranas se componen de un soporte
poroso, el cual provee la resistencia mecanica, y de varias capas de delgados films, los cuales
promueven la separacion. Mientras menor sea el espesor de los films, mayor serd la eficiencia
de permeacién. Finalmente, toda la estructura es alojada en médulos, los cuales mantienen su
integridad fisica hasta temperaturas de operacién de 60 °C. Se estima que la vida 1til de las
membranas es de aproximadamente 3 afios.

Existen diversos factores que limitan la aplicabilidad de los sistemas de membranas

para la recuperacién de COVs, entre los cuales se pueden citar:

1) Adaptabilidad a las mezclas de COVs: la membrana deberia ser igualmente selectiva hacia
todos los COVs presentes en la mezcla efluente, aunque dicha situacidon no fue alcanzada

con éxito hasta el momento.

2) Costo de la membrana: la mayoria de las membranas son caras y escasas en el mercado
actual.

3) Mantenimiento de la membrana: se trata de estructuras muy susceptibles al ensuciamiento

y al taponamiento por el desarrollo de colonias de microorganismos.

4) Velocidad del proceso: la recuperacion mediante la separacién por membranas es
considerada la técnica de control mas lenta de todas. El aumento de la velocidad operativa

se ve reflejado directamente en un aumento de los costos de funcionamiento.
5) Regeneracion y reutilizacién de la membrana: como se dijo, se trata de materiales cuya

vida media no supera en general los 3 afios. Su disposicién final se transforma en un grave

problema, a menos que se empleen materiales regenerables.
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6) Presencia de liquido: si la corriente efluente a tratar arrastra liquidos, o bien, se producen
condensaciones en el compresor, un film liquido podria incrementar notablemente la
resistencia de la membrana. Por otro lado, los liquidos podrian dafiarla por accién quimica

O por erosion.

7) Patrones de circulacion: la circulacidén en contracorriente del permeado en relacién con el
efluente tratado ofrece la mejor eficiencia de remocién y requiere de la menor 4rea de
contacto. Los demds patrones de circulacién: flujo cruzado, co-corriente y mezcla

completa ofrecen menores eficiencias, en orden decreciente segiin fueron nombrados.

También se utilizan membranas en el caso de corrientes muy diluidas, que deben ser

tratadas por destruccién catalitica (Pina y colab., 1996).

1.S. Resumen comparativo de las alternativas tecnol6gicas

En la seleccion del método de eliminacién o recuperacion hay una serie de parametros
que se deben tener en cuenta y analizar. La puesta en obra y seleccién de un nuevo proceso,
en este caso de una tecnologia a la cola del proceso propio de la planta, implica tener en

cuenta una serie de parametros, entre los cuales es dable mencionar los siguientes:

- Caracteristicas de la fuente: tipo de COV, caudal total a tratar, concentracion,
temperatura de entrada de los gases, eficiencia de proceso deseada.

- Viabilidad de la recuperacion (tanto técnica como econémica).

- Patrones temporales de emision.

- Riesgos de fuego y explosion.

- Presencia de contaminantes.

- Ubicacion y necesidad de mantenimiento.

- Costos de inversidn y operativos.

En la Tabla 1.2 se han resumido las caracteristicas sobresalientes de las tecnologias

analizadas. Se muestran ademas los aspectos positivos y negativos de cada una de ellas en la
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Tabla 1.3. Ademas de estas caracteristicas, es necesario evaluar en cada caso, la factibilidad
de la técnica para tratar el caudal requerido en cada caso, con su respectiva composicion,
ademds de analizar la eficiencia de remocién que la técnica de tratamiento provee. En la
Tabla 1.4 se resumen los rangos de aplicabilidad de cada una de las tecnologias para estas
variables (De La Fuente Garcia y Gutierrez Martin, 1998; Khan y Ghoshal, 2000; Everaert y
colab., 2002).

Tabla 1.2. Principales caracteristicas de las técnicas disponibles para el tratamiento de los COVs.

Tecnologia | Contenido Posible Temperatura Efluente
Empleada de Pretratamiento Alimentacién secundario
Humedad* al sistema de generado
% tratamiento
°C
Oxidacién 1040 |Dilucién 650-1100 | Productos de
Térmica Precalentamiento combustion
completa
Oxidacion 1040 |Concentracion 200-450 Productos de
Catalitica Dilucién combustion
Remocidn particulas completa
Precalentamiento
Adsorcién con <50 Enfriamiento <130 Carboén agotado
Carbo6n Deshumidificacién
Activado Dilucién
Remocién particulas
Adsorcién con <90 Enfriamiento Ambiente | Zeolita agotada
Zeolita Deshumidificacion
Dilucién
Remocién particulas
Absorcién 10-50 | Enfriamiento Ambiente | Efluente con
Remocioén particulas solvente
Condensacion 20-80 | Deshumidificacién Ambiente |Condensado
Separacion 90-99 |Remocién particulas Ambiente |Membranas
por agotadas
Membranas
Biofiltraciéon >90 Humidificacién 50-105 Biomasa
Enfriamiento
Remocidn particulas

¢permisible en la alimentacién al sistema de tratamiento
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Tabla 1.3. Principales aspectos positivos y negativos de las técnicas disponibles para el tratamiento

de los COVs
Técnica Aspectos Aspectos
Empleada positivos negativos
Oxidacion Recuperacion de energia: 70% Problemas con compuestos
Térmica Bajo tiempo de puesta marcha (apta para | halogenados y sulfuros (requiere
Recuperativa procesos ciclicos). tratamiento de derivados acidos y
materiales no corrosivos).
Contenido de humedad relativa entre
10 y 40%.
Oxidacién Recuperacion de energia: 85% Problemas con compuestos
Térmica No compatible con procesos ciclicos. halogenados y sulfuros (requiere
Regenerativa Si los COVs tienen mucho poder de |tratamiento de derivados acidos y
combustion, no requiere aporte externo de | materiales no corrosivos).
combustible. Contenido de humedad relativa entre
10 y 40%.
Oxidacion Recuperacion de energia: 70% Problemas con compuestos
Catalitica Menores temperaturas de trabajo (el|halogenadosy con particulas que

catalizador reduce el consumo energético)
Apto para operaciones ciclicas, flujos y
composiciones variables, y para bajas
composiciones.

envenenan el catalizador.
Contenido de humedad relativa entre
10 y 40%.

Adsorcion con
Carbén Activado

La recuperacién del producto puede
contrarrestar los altos costos de
operacion.

Susceptible a la humedad y a algunos
compuestos (cetonas, aldehidos y
esteres).

No apto para humedad relativa>50%.
Problemas de inestabilidad térmica.

Adsorcion con
Zeolita

La recuperacion del producto puede
contrarrestar los altos costos de
operacion.

Estabilidad térmica, hidrofobicidad.

Alto costo de la zeolita.
Disponibilidad restringida.

Absorcion La recuperacion del producto puede Requiere mantenimiento riguroso.
contrarrestar los altos costos de Puede requerir pretratamiento del
operacion. COV.

Pocos datos de equilibrio para diseiiar.
No apta para operaciones ciclicas.
Condensacion La recuperacion del producto puede|Requiere mantenimiento riguroso.

contrarrestar los altos costos de operacion
Mas adecuado para monosolventes.

No apto para COVs con temperatura
de ebulliciéon <35°C.

Separacion por

La recuperacion del producto puede

Las membranas son dificiles de

Membranas contrarrestar los altos costos de conseguir y costosas. Problemas con
operacion. la reutilizacion.
Biofiltracion Menor inversidn inicial. Alta selectividad de microorganismos

Efluente no contaminante ni peligroso.

con COVs.
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Tabla 1.4. Aplicabilidad de técnicas para el tratamiento de los COVs.

Técnica Empleada Capacidad Concentracién COVs.
scfm ; ppm
(standar f'/min) '
Oxidacion Térmica Recuperativa
250-100.000 <25% LEL
Oxidacién Térmica Regenerativa
2000-500.000 <10% LEL
Oxidacién Catalitica
1000-100.000 <25% LEL
Adsorcion con Carbén Activado 700-10000
Sin limite pero <25% LEL
Adsorcién con Zeolita 1000-10000
Sin limite pero <25% LEL
Absorcion
2000-100.000 500-15.000
Condensacion
100-20.000 5000-10000
Separacién por Membranas
<3000 >2500
Biofiltracion <100.000 <5000

Fuentes: De La Fuente Garcia y Gutierrez Martin, 1998; Khan y Ghoshal, 2000; Everaert y colab., 2002.

1.6. Criterios de seleccion de las técnicas de tratamiento de COVs

El criterio de seleccion de la técnica o las técnicas de tratamiento a implementar en
determinada situacién se fundamenta en una serie de aspectos técnico-econémicos, ademas de
los concernientes a las reglamentaciones ambientales vigentes en la ubicacion geografica
donde se desea proyectar la solucién. Si bien dichas reglamentaciones no especifican el tipo
de tecnologia a implementar en cada caso, establecen los parametros necesarios para definir la
eficiencia de remocién de COVs-HAPs a la cual deberia apuntar el proyecto.

Los criterios fundamentales de seleccion son: costos, flujo y concentraciéon del
efluente y nivel de control deseado. Por otro lado, en algunos casos puede resultar necesaria la
implementacién de operaciones de pre-tratamiento a la corriente objetivo, situacién que
afectard directamente a los costos finales, tanto de inversién como operativos. Ademas de los
criterios antes citados, un andlisis riguroso requiere contemplar aspectos tales como:

viabilidad de la recuperacién, variabilidad en el patrén temporal de emision, complejidad de
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la mezcla de COVs a tratar (es aconsejable identificar el compuesto mas dificil de remover o
de eliminar al cual orientar la seleccion y el posterior disefio), riesgo de explosién e incendio,
presencia de contaminantes no-COVs y material particulado, necesidad de mantenimiento,
localizacién de las fuentes de emisién para diagramar la canalizacién hacia la planta de
tratamiento en proyeccion, y temperatura del efluente ya tratado con destino a la atmdsfera,
entre otros.

En la Figura 1.9 se muestra un mapa grafico en el cual es posible identificar a la 0 a
las tecnologia(s) mas eficiente(s) y econdmicamente efectiva(s) para las condiciones de flujo
y concentracion del efluente a tratar, segun Moretti (2002).

Si bien el mapa de seleccién antes citado especifica rangos de aplicabilidad para las
diferentes tecnologias, la mayoria de éstas son capaces de operar fuera de dichos rangos,
aunque a expensas de una disminucién en la eficiencia econdémica. El contenido caldrico, el
contenido de O,, el contenido de contaminantes no-COVs, la presién y la temperatura del
efluente, como asi también la distribucién de pesos moleculares, las presiones de vapor y las
solubilidades de los contaminantes de dicho efluente son caracteristicas que pueden orientar la
aplicacién de alguna de las tecnologias analizadas fuera del rango recomendado en el mapa de
la Figura 1.9.

Como puede observarse, la oxidacion (térmica y catalitica) puede ser implementada
para un amplio rango de concentraciones de vapores organicos, siempre teniendo en cuenta la
condicion limite de seguridad del 25 % del LELpezcla, Salvo para el caso de las antorchas, para
los cuales se especifica un limite del 60 % del LELmezcla-

Puede observarse también que la performance de los oxidadores recuperativos como la
de los regenerativos encuentra un éptimo para concentraciones medias y elevadas de COVs,
debido a que el calor liberado en su combustion es suficiente como para alcanzar las
temperaturas necesarias sin un excesivo aporte energético externo (se alcanza la
autotermicidad facilmente). Por el contrario, los afterburners térmicos son recomendados para
aplicaciones de baja concentracion, en las cuales el recupero energético no es deseado.

En cuanto a costos, existen tres factores economicos a tener en cuenta a la hora de
seleccionar una o mas técnicas de control de COVs: El Valor Actual Neto (VAN), los costos
totales de inversion y los costos totales de operacion. Los costos totales de inversidn incluyen
al costo de los equipos, del piping y de los instrumentos, a los costos de instalacion, al costo
del terreno, a los costos de preparacién de dicho terreno, a los costos de las construcciones

civiles, al capital de trabajo, etc. El balance operativo total anual incluye a los costos directos
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(proporcionales a la cantidad de efluente tratado), a los costos indirectos (independientes de la
cantidad de efluente tratado) y a las ganancias percibidas por la recuperaciéon de COVs (sélo

si se aplican tecnologias de recuperacion).
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Figura 1.9. Mapa de seleccién de la tecnologia de tratamiento de COV's / HAPs mas apropiada.
Fuente: Moretti (2002)

En la Figura 1.10 se presentan costos totales de inversion tipicos y el VAN en plantas
de tratamiento end-of-pipe, de efluentes gaseosos contaminados con COVs, en funcién del
caudal a manipular. Estos valores corresponden a una tasa de descuento anual del 12 % y 10
afios de vida util de los equipos. Estas variables son principalmente dependientes del flujo
volumétrico a tratar, no siendo muy variable con la composicion de la corriente de entrada. Si
bien en bibliografia se pueden obtener valores mas precisos para las diferentes tecnologias,
cada proyecto necesita su propia evaluacién econdémica adaptada a valores que pueden
cambiar aflo a aflo, y/o ser especificos de cada proyecto particular (Moretti, 2002).
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Figura 1.10. Evolucion de los costos totales de inversion y de VAN para el desarrollo

de plantas de tratamiento de COVs en funcién del caudal a manipular.
Fuente: Moretti (2002)

En la Figura 1.11 se presenta un grafico en €l cual puede contrastarse la evolucion de
los costos operativos de las diferentes técnicas analizadas. Dichos costos involucran a los
servicios (agua, electricidad y combustible), a la supervisién, al mantenimiento y a la
depreciacion (Everaert y colab., 2002; Rosen y Dincer, 2003).

A modo de resumen, puede establecerse que la oxidacién es la técnica de control de
COVs mas comiunmente empleada. Por otro lado, la oxidacién con recuperacion energética
representa una opcion econdmicamente atractiva. En la combustion térmica se pueden generar
productos toxicos, los cuales requeriran de un tratamiento posterior. La combustién catalitica
es una buena alternativa para solucionar algunas de las limitaciones de la oxidacién térmica.

La adsorcion ofrece buenas eficiencias de remocion, a expensas de elevados costos de
inversion y operativos. La desorcién y la separacion de los COVs para su posterior
recuperacion incrementan la complejidad y los costos totales del proceso. El carbén activado
es el adsorbente mas econdmico, aunque posee ciertas limitaciones, tales como: riesgo de
incendio, baja selectividad, etc. Las zeolitas resultan mds caras, aunque carecen de los
inconvenientes antes listados (De La Fuente Garcia y Gutierrez Martin, 1998).

La biofiltracion es una técnica econdémica y eficiente de eliminacién de COVs, aunque
su aplicacién comercial se ve limitada al tratamiento de olores en corrientes simples (mezclas
simples de COVs). La biofiltracion es una tecnologia de destruccién altamente selectiva, por

lo que su aplicabilidad se ve muy reducida. Esta técnica, junto con la tecnologia de
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membranas, se encuentra mas bien en periodo de investigacién y desarrollo més que de

aplicabilidad comercial.
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Figura 1.11. Evolucién de los costos operativos de las tecnologias de

tratamiento de COV's / HAPs analizadas.
Fuente: Everaert y colab.(2002)

La absorcion involucra elevados costos de inversion como asi también dificultades en
el disefio del scrubber, debido a la necesidad de contar con datos de los equilibrios liquido /
vapor. A su vez, la separacion de los COVs y el solvente requiere de unidades extra, las
cuales incrementan los costos totales. A pesar de lo antes citados, se trata de una técnica con
capacidad de operar en un amplio rango de concentraciones y de soportar patrones temporales
de emision variables.

La condensacién es una técnica segura para la recuperacion de COVs. A pesar de ser

una técnica simple, estd sujeta a una serie de limitaciones, ya que requiere de elevadas
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concentraciones de orgénicos volatiles (cuyos puntos de ebullicion deben ser elevados) en la
corriente a tratar, y ademds, las condiciones operativas requeridas resultan extremas, de modo
que los costos de inversién se ven incrementados (equipos robustos), como asf también los
operativos.

Finalmente, es posible concluir que la oxidacién catalftica es una buena opcion de
tratamiento de COVs cuando no se desea su recuperacion. Esta opcién se presenta como la
mas promisoria en el rango de concentraciéon de COVs, volumen total de gases, tipo de
compuestos, patrones temporales de emisién, de los efluentes de la industria de imprenta de
envases flexibles propuesta para el presente estudio. Por otro lado, si la recuperacién es
considerada, la adsorcién es la mejor alternativa.

Los valores econémicos de la oxidacién catalitica pueden ser mejorados y volverse
aun mas competitivos, si se logra un arreglo de reactores que permita operar en un amplio
rango de concentraciones de COVs, tal cual es el caso de los patrones temporales de emisién
del tipo de industria en estudio. Los costos mostrados estdn calculados para patrones de
emision constantes y un sistema que no sea adecuado para admitir ciclos de concentracion, los

Incrementara.

1.7. Caracterizacion del sistema a estudiar

La impresion de envases flexibles requiere del empleo de tintas. En la actualidad se
aplican técnicas de impresion en seco, aunque para el caso en estudio, un recambio
tecnologico resultaria totalmente antieconémico. Por otro lado, el uso de tintas con otros
solventes no mejoraria la situacidon ya que si bien se dejaria de emitir Acetato de Etilo y
Etanol a la atmdsfera, otros serian los solventes (COVs) que se liberarian en el proceso de
secado de las superficies impresas. Finalmente, puede inferirse que sélo la aplicaciéon de
tecnologias end-of-pipe (tratar el efluente a la salida) se presenta como solucién a la

problematica.

Caracterizacion del efluente a tratar
El efluente total a tratar, generado a partir de la conjuncién de las emanaciones de las

chimeneas de cada una de las naves de impresion, posee las caracteristicas mostradas en la
Tabla 1.5.
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Tabla 1.5. Caracteristicas del efluente a tratar.

Fvaer'(25°C-1 atm) 11,7 Nm’/s (42000 Nm’/h)
Fvcxer(0°C-1 atm) 22647 scfm
Patréa temporal de emisién Constante
Fluido soporte Aire
Cu' 0,026mol/Nm’ 2314 mg/Nm’ 1248 mgC/Nm’ 642 ppmv 1920 ppm
Ccow’ [ o 0,011 moV/Nm® 500 mg/Nm® 264 mgC/Nm’ 265 ppmy 423 ppm
Coad’ 0,037 moV/Nm* 2814 mg/Nm’ 1512 mgC/Nm’ 907 ppmv 2380 ppm

Los datos caracteristicos del efluente se basan en lo expuesto en un Informe Técnico
elaborado por el Instituto de Investigaciones en Tecnologia Quimica (INTEQUI) de la
Universidad Nacional de San Luis a la empresa de impresién de envases (Informe reservado

por condiciones de confidencialidad).

Justificacion cuantitativa de la seleccidn de la tecnologia técnico-econdmicamente adecuada
para el tratamiento del efluente caracterizado

Para las caracteristicas (FVcgpr’ y Cuww’) del efluente a tratar, la Figura 1.9 antes
citada indica que las tecnologias de oxidacién catalitica 0 de adsorcidén con carbdn activado
con una preconcentracion son adecuadas para el caso en estudio. Esta informacién es
soportada también por lo mostrado en las Tablas 1.2 y 1.4, ya que las caracteristicas del
efluente a tratar son contempladas en los rangos de las variables analizadas. Ademas, las
ventajas distintivas de la Oxidacién Catalitica frente a la Oxidacion Térmica justifican el auge
que su implementacion esta teniendo en la actualidad, principalmente para el tratamiento de
corrientes contaminadas con COVs libres de compuestos halogenados, sulfurados y material
particulado.

Teniendo en cuenta este andlisis y la experiencia previa de los grupos involucrados en
esta Tesis, se ha seleccionado la tecnologia de oxidacion catalitica para ser estudiada en
profundidad, mediante un trabajo teérico-experimental que permita aportar la informacién

necesaria para nuevos desarrollos tecnolégicos en el tema en estudio.
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1.8. Conclusiones

Se relevaron las tecnologias disponibles para tratar la eliminacién y/o recuperacién de
COVs, describiendo sus caracteristicas, ventajas y desventajas. A partir de la informacién
presentada, se selecciona una tecnologia especifica, la oxidacién catalitica, como adecuada
para el tratamiento de los COVs de la aplicacién en estudio.

La adsorcion se plantea como una técnica de recuperaciéon promisoria, si la
recuperacion de los COVs es necesaria. Esta necesidad estard fundamentada basicamente en
los costos de los COVs como una compensacion a los mayores costos de inversion y
operativos que esta tecnologia impone.

A través del andlisis realizado en el presente capitulo se estableci6 el objetivo de esta
tesis, proponiendo el estudio cientifico de la eliminacién de los COVs acetato de etilo y etanol
generados en la industria de impresién de envases utilizando la técnica de oxidacion catalitica,
profundizando en el empleo de nuevos catalizadores desarrollados para esta aplicacion y

analizados en operaciones de reactores con recuperacion térmica.
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Capitulo 2

Preparacion, caracterizacion y evaluacion del desempefio de

un catalizador de Mn9Cul

En este capitulo se presenta una descripciébn de los ensayos vinculados a la
preparacion y caracterizacion de un catalizador de Mn y Cu, del cual se espera que desarrolle
una buena performance para la combustién de etanol y acetato de etilo. Posteriormente, se
presentan los datos experimentales en distintas condiciones operativas trabajando con los
compuestos en estudio en esta aplicacion, etanol y acetato de etilo, analizdndolos primero en
forma individual y luego en mezclas de diferentes proporciones. Asimismo se informan

pruebas de inhibicion de productos y ensayos de combustion de productos intermedios.

2.1. Seleccion del catalizador

Los catalizadores mas utilizados en el pasado para la destruccion de COVs
(Compuestos Organicos Volatiles) fueron catalizadores de metales nobles (Pt, Pd), por su alta
actividad catalitica (Noordally y colab., 1993; Sharma y colab., 1995, Wang y colab., 2008).
‘Sin embargo, desde hace ya unos afios se viene estudiando la posibilidad de reemplazarlos,
fundamentalmente por su alto costo, por catalizadores de 6xidos de metales de transicién y/o
sus mezclas (Spivey, 1987; Yang y colab., 2006 y 2007; Yuan y colab., 2008; Santos y colab.,
2009). Algunos de estos catalizadores han mostrado alta selectividad hacia la conversion total
y resistencia al envenenamiento de compuestos tales como halégenos y sulfuros (Craciun y
colab., 2003). También se ha estudiado el comportamiento de catalizadores combinados de
metales nobles con los de transicién, como por ejemplo Au/MnO; (Cellier y colab., 2007).

Los 6xidos metélicos no son necesariamente menos activos que los metales nobles

(Lahousse y colab.,, 1998). Los 6xidos de manganeso han sido reportados entre los
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compuestos de metales de transicion més eficientes en la combustion catalitica y son
materiales considerados “amigos” del medioambiente por ser no contaminantes ni
destructivos, por cuanto sus componentes son elementos naturales de los suelos arcillosos y
no generan problemas ambientales para su deposiciéon. De hecho, podrian utilizarse en la
elaboracién de abonos para suelos (Spivey, 1987; Alvarez-Galvan y colab., 2003; Craciun y
colab., 2003).

Catalizadores de O6xidos metdlicos (Cu, Mn, Cr), asi como O6xidos mixtos tipo
perovsquita (LaMnOs) (Lintz y Wittstock, 1996) o con estructura tipo espinela (CuMn;04)
han demostrado ser efectivos en combustion catalitica (Carno y colab., 1997, Papavasiliou y
colab., 2005). LaCoO; fue estudiado para la combustién de etanol con promisorios resultados
(Bialobok y colab., 2007) y catalizadores de MnO,/Al,03/Ce5Zr0.45Y0.1001.95 mostraron alta
actividad catalitica para etanol (Cao y colab., 2009). Algunos catalizadores a base de MnO, y
Mn;04 han mostrado buena actividad y estabilidad en la combustién de compuestos organicos
volatiles a temperaturas entre 373-773 K (Baldi y colab., 1998; Lahousse y colab., 1998). Sin
embargo, por debajo de 1173 K, el Mn304 es meta-estable en aire, mientras que MnO, sélo es
estable a muy altas presiones de oxigeno, de modo que a presiones atmosféricas y rangos
entre 373-1173 K ambos compuestos tienden a transformarse en la forma estable a-Mn;O;
(Mtsellar y colab., 1981; Dorris y Mason, 1988).

Algunas investigaciones dan cuenta de la efectividad de catalizadores de manganeso
mezclados con otros componentes, y también analizando el efecto del uso de soportes de alta
area superficial (Craciun y colab., 2003). Combinando los 6xidos de manganeso con 6xidos
de cobre se obtienen buenas propiedades, aportando el 6xido de manganeso su capacidad de
adsorcién y de activacion del oxigeno, y los 6xidos de cobre adicionados a los de manganeso
mejoran y estabilizan las fases activas (Morales y colab., 2006a).

Se han publicado varios trabajos sobre catalizadores basados en éxidos de manganeso
y cobre para la oxidacién de CO (Buciuman y colab., 1999; Trawczynski y colab., 2005) y
otros COVs (Larsson y Andersson, 2000). La hopcalita comercial (mezcla de MnO, y CuO)
muestra una actividad catalitica comparable a la de Pt/Alumina en la combustion de etanol y
acido acético (Mc Cabe y Mitchell, 1984).

La reaccion de oxidacién de acetato de etilo ha sido estudiada en monolitos de
perovskitas (LaMn;0O3) y Ag sobre cordierita, en donde se evidenciaron diferentes

compuestos intermedios como etanol, 4cido acético y acetaldehido, ademas de los productos
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finales de oxidacion (Musialik-Piotrowska y Syczewska, 2000). Larsson y Andersson (1998,
2000) trabajaron con catalizadores basados en cobre y manganeso, modificados con cerio y
soportados en titanio, estudiando la combustién de acetato de etilo, monoxido de carbono y
etanol. La reaccion de etanol también ha sido investigada en superficies de AwCeO,, con
produccion de acetaldehido y CO como productos intermediarios principales (Sheng y colab.,
2004).

La combustion de acetato de etilo también se ha estudiado en catalizadores basados en
la mezcla cromo-cobre. De ensayos llevados a cabo se pudo concluir acerca de la incidencia
de la relacion Cu*?/Cu” sobre la actividad intrinseca del catalizador y sobre la ausencia de
intermediarios de reaccion (Mazzocchia y Kaddouri, 2003).

La oxidaciéon de etanol, acetato de etilo y tolueno fue asimismo estudiada con
catalizadores en base a CuO-CeO,, con poca cantidad de productos intermedios indeseables
(Delimaris y Ioannides, 2009). Catalizadores Mn:Cu sintetizados por el método de co-
precipitacion fueron estudiados y analizados para la aplicacion de interés en la presente tesis
(Morales y colab., 2006a). Este método provee de una alta interdispersion de los elementos
metalicos, cobre y manganeso, como asi también areas superficiales adecuadas para los fines
cataliticos. La naturaleza y disposicion de las fases en Mn:Cu (1:1 atémico) fue determinada
en funciéon de los tiempos de envejecimiento en la precipitacion. El método de co-
precipitacion y calcinacion produce un 6xido de Mn estable y un arreglo superficial con
excelente performance catalitica para combustién de etanol y propano (Morales y colab.,
2006b). Ambas moléculas representan los extremos en dificultad de combustion de un gran
numero de compuestos COVs. Tichenor y Palazzolo (1987) reportaron que alcanos y
alcoholes son los extremos de dificultad de oxidacién; estudiaron la combustiéon de
compuestos no-halogenados y encontraron que los alcoholes eran los mas faciles de destruir,
seguidos en grado creciente de dificultad por los aldehidos, los compuestos aromaticos, las
cetonas, los acetatos y finalmente los alcanos.

Morales y colab. (2006b) prepararon un catalizador basado en manganeso y cobre y
observaron que los defectos estructurales asociados con vacancias de oxigeno y la alta
dispersiéon de Mn,0; explican el mejoramiento de la actividad catalitica. En base a estos
buenos resultados para MnCu (1:1), se estudiaron otras proporciones, las cuales condujeron a
diferentes arreglos de fase (Morales y colab., 2006a). Mezclas de 6xidos de manganeso y

cobre con diferente contenido de cobre fueron preparados concluyéndose que el desempeiio
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del catalizador con la proporcion 9:1 fue la més adecuada para la aplicacion en estudio en esta
tesis (Morales y colab., 2008).

Parte del proceso de desarrollo de dicho catalizador se encuentra actualmente en
proceso de patentamiento (solicitud internacional en curso por el CONICET) por parte del
INTEQUI (Instituto de Tecnologia Quimica), dependiente del CONICET y ubicado en las
instalaciones de la Universidad Nacional de San Luis. Ha sido optimizado tanto sobre
materiales monoliticos metalicos (Barbero y colab., 2008) como ceramicos. Este catalizador
ha mostrado resultados altamente promisorios para este tipo de aplicaciéon. Su caracteristica
mas sobresaliente es la de ser muy activo, lo cual es una importante exigencia en aplicaciones
donde los gases a combustionar se encuentran altamente diluidos en corrientes gaseosas,
conduciendo a altas velocidades de oxidacién. Ademds ha sido sometido a estudios de
resistencia a envenenamiento (principalmente con S) con promisorios resultados. Asimismo,
su vida util fue analizada y estudiada, resultando competitivo con los catalizadores

comerciales.

2.2. Preparacion del catalizador

La sintesis del catalizador se llev6 a cabo siguiendo el método de co-precipitacion
(Mirzaei y colab., 2003). Se prepararon soluciones acuosas de Cu(NO;);-4H,O (0,25 M) y
Mn(NOs),-4H,0 (0,25 M). Ambas soluciones fueron mezcladas y agitadas por 5 minutos. Se
trabajé con una relacién atomica Mn/Cu igual a 9/1. Se adicioné solucién de CO;3;Na; (0,25M)
agitando continuamente y manteniendo la temperatura en el rango de 298-303 K. El pH de la
solucion se midi¢ durante todo el proceso de co-precipitacién alcanzando un valor final de
8.4. Esta operacion tomé 15 minutos aproximadamente.

La presencia de Na” en el catalizador (proveniente del CO;Na; utilizado) podria actuar
como envenenador en los catalizadores con manganeso, por lo que es necesaria su
eliminacion (Mirzaei y colab., 2003). Sin embargo, como la proporcién de manganeso en el
catalizador utilizado en este trabajo es alta, los iones Na" capturan una parte muy pequefia de
manganeso con lo que se reduce su efecto de envenenamiento. No obstante, para reducir al
minimo este efecto, los precipitados fueron filtrados y lavados con agua destilada hasta que la
presencia de iones Na* no fue detectada en el agua de lavado.
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Posteriormente los precipitados fueron secados a 393 K por 12 hs obteniendo asf los
precursores, los que fueron calcinados incrementando lentamente la temperatura hasta 523 K
y manteniendo esta temperatura por 2 hs. Finalmente la temperatura se elevé a 773 K y fue
mantenida por 3 hs. El catalizador asf obtenido se denoté como Mn9Cul.

Asimismo, fue analizada la posibilidad de desactivacién del catalizador obtenido
mediante un procedimiento denominado de “envejecimiento”, por el cual el catalizador es
sometido a altas temperaturas durante un tiempo prolongado. Morales y colab. (2006b)
observaron que tratando el catalizador a una temperatura de 573 K durante 11 hs, circulando a
través del mismo una mezcla de oxigeno (88,2 ml/min) y helio (120 ml/min), no sélo no se

desactiva sino que se tiene una leve mejora en su comportamiento catalitico.

2.3. Caracterizacion del catalizador

Se realizé la determinacién del volumen de poro por el método de adsorcién-desorcién
de nitrégeno, dando un valor de 0,151 cm3/g. La densidad del catalizador puro, obtenida
utilizando un picnémetro fue de 4,7 g/cm3 . Con el volumen de poro y la densidad del
catalizador sdlido, se determind la porosidad de la particula y la respectiva densidad de
particula, las cuales dieron valores de 0,41 y 2,75 g/cm’ respectivamente. En base a la
distribucion de tamarios de poro para la particula se determiné el didmetro promedio el cual
fue de aproximadamente 125 Amstrong. La distribucion de tamarios de poros fue unimodal.

A continuaciéon se describen los otros estudios realizados para caracterizar el
catalizador desarrollado.

Area Superficial BET
El Area Superficial Especifica del catalizador fue calculada por el método BET a partir

de las isotermas de adsorcion de nitrégeno a 77 K en muestras desgasificadas a 423 K usando
un equipo Micrometrics Accusorb 2100E.

El catalizador Mn9Cul obtenido tiene un 4rea superficial especifica BET de 33,5
m?/g. El érea superficial del catalizador fue mayor al promedio ponderado de los 6xidos
puros: Sger(Mn;03)=19,3 mz/g y Sper(Cu0)=21,7 mz/g.
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ion de Rayos-

Las medidas de Difraccién de Rayos X fueron realizadas en un Difractémetro Rigaku,
usando una fuente de Cr operada a 30 kV y 20 mA, realizando un barrido entre 20-120° (26),
con una velocidad de 0,5°min’.

Las fases obtenidas, identificadas usando la base de datos JCPDS-ICDD, fueron las
siguientes: Mn,O03, Mn304, NaxMnsOjoy Mn; sCu sOs4.

Espectroscopia Infrarrojo (FT-IR)
Los espectros de FT-IR fueron registrados en un espectrometro Nicolet Protegé 460 en

la regiéon comprendida entre 4000 y 200 cm’’, con una resolucién de 4 cm™. Las muestras
fueron preparadas al 1 % en KBr formando una delgada tableta. Cada espectro fue registrado
con un minimo de 32 scans.

Para Mn;0; se observaron tres bandas bien definidas a 672, 573 y 524 cm™ y dos
bandas anchas a 599 y 499 cm’. Estas bandas corresponden a a-Mn;03 grado mineral. Para
CuO se observaron 3 bandas a 583, 534 y 480 cm™ que corresponden a enlaces Cu-O en
estructura monoclinica CuQ. Para el catalizador Mn9Cul se observaron dos bandas bien
definidas a 613 y 518 cm™ que corresponden a Mn;O,, una banda ancha a 438 cm’
caracteristica de Mn,Os y otra banda de menor intensidad a 347 cm™. Se observaron dos

bandas a 504 cm™ y 440 cm™! las cuales corresponderian a Mn; sCu; 5Os.

Reduccién Térmica Programada (RTP)

Las medidas experimentales de Reduccién Térmica Programada (RTP) fueron
realizadas en un reactor de cuarzo tubular usando un detector TCD (Detector de
Conductividad Térmica), empleando 20 mg de catalizador con una mezcla reductora 5 %
H,/N; a una velocidad de flujo total de 50 ml/min. La temperatura se incrementé desde
temperatura ambiente hasta 623 K a una velocidad de calentamiento de 5 K/min.

El 6xido de manganeso mostré dos picos de reducciéon a 596 y 690 K y sefial de
reduccion débil a bajas temperaturas. El CuO produjo una reduccién en una sola etapa a 532
K, mientras que Mn9Cul mostré un pico a 543 K junto con un hombro a 513 K, y a bajas
temperaturas una débil sefial de reduccion.
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i rcion Atémi

La composicién quimica fue determinada por Espectroscopia de Absorcion Atémica.
Cada 0,01 g de muestra fue disuelto usando 40 ml de CIH y se llevé a un volumen total de
250 ml con agua destilada. Las mediciones fueron llevadas a cabo usando un equipo Varian
AASOQ. Los resultados de AAS para los 6xidos puros y la mezcla de ambos son similares a los
valores nominales:

para Mn;O3 =>100 % (p/p) de Mn - 0 % (p/p) de Cu;

para CuO  =>0 % (p/p) de Mn - 100 % (p/p) de Cu;

para Mn9Cul =>85,8 % (p/p) de Mn - 14,2 % (p/p) de Cu.

Desorcioén Térmica Programada de O, (DTP-O,)

Ensayos de DTP-O; fueron llevados a cabo en un reactor de cuarzo (12 mm didmetro

interno, 138 mm de largo) usando un detector TCD. En cada andlisis, muestras de 500 mg
fueron pretratadas con helio (Air Liquid, 99,999%) incrementando la temperatura a 10 K/min
desde temperatura ambiente hasta 773 K. Las muestras fueron oxidadas con un 20 % (v/v) O,
en helio (O, Air Liquid, 99,999%) a 30 ml/min y 773 K por 30 min. Luego, se enfriaron a
temperatura ambiente y fueron purificadas con una corriente de helio por 30 min. La
desorcion fue llevada a cabo en las mismas condiciones, manteniendo a 773 K la temperatura
hasta que la sefial del TCD retorn6 a la linea base.

Dos sefiales de desorcion en el rango 450-640 K fueron detectadas, ademas de una

sefial de desorcion a altas temperaturas (750 K) asociadas a especies MnOy defectuosas.

2.4. Evaluacidon catalitica

El catalizador fue evaluado para los dos COVs de interés en este trabajo: etanol y
acetato de etilo. Se realizaron pruebas de combustion de ambos compuestos, incluyendo
experiencias con los compuestos puros o mezclados. En todos los casos el/los COVs fueron
diluidos en oxigeno y helio, en concentraciones similares a las que se encuentran en los
efluentes industriales a tratar. La mezcla helio-oxigeno guardé en todos los casos la
proporcién del aire, utilizandose helio en lugar de nitrogeno por requerimiento como “carrier”

para el analisis cromatografico de reactivos y productos. Se trabaj6é desde temperaturas bajas
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equivalentes a cero conversion hasta oxidacion total usando un reactor de cuarzo de lecho fijo

a presion atmosférica. Dentro del mismo se colocé el catalizador diluido con cuarzo.
2.4.1. Equipo experimental

En la Figura 2.1 se muestra un esquema del equipamiento experimental empleado en
los ensayos de combustion de etanol y acetato de etilo. Dicho equipamiento se encuentra en el
INTEQUI. El equipamiento consta basicamente de un reactor de lecho fijo de cuarzo
(dimensiones externas: 15 mm didmetro, 138 mm de largo). Detalles adicionales de las
caracteristicas geométricas del reactor seran presentados en el Capitulo 3 (Figura 3.1). Los
equipos principales que completan el sistema, ademas del reactor, son: 1 homo eléctrico, 2
cromatografos de gases con detector de conductividad térmica, 4 columnas de vidrio rellenas:
dos para saturar al gas con cada uno de los respectivos COVs primero, y las otras dos para
evitar el arrastre de gotas, 4 termocuplas, 2 baflos criogénicos, 3 controladores de flujo, 1
controlador de temperatura, 3 valvulas selectoras de 6 vias, 2 reguladores de presion, 2
indicadores de presién, 1 flotametro (para mediciéon de oxigeno), 2 vélvulas de apertura-
cierre, 2 cilindros de alimentacién de oxigeno y helio, 1 computadora PC para registro de
datos.

El catalizador fue molido a polvo y tamizado hasta un tamafio de 420-841 pm (malla
20-35) y posteriormente diluido con cuarzo molido al mismo tamafio que el catalizador. La
densidad correspondiente al cuarzo, obtenida de bibliografia fue de 2,6 g/cm® (Weast, 1979).

Los compuestos organicos volatiles son incorporados a la alimentacién a través del
sistema de columnas rellenas para cada componente. Ambas columnas son de cuarzo y estin
sumergidas en bafios termostaticos. El compuesto organico a combustionar es colocado en la
columna de separacion liquido-vapor saturado, por la cual pasa el flujo de alimentacién
gaseoso de helio, y absorbe la cantidad de COV estipulada por el equilibrio a la temperatura
en la columna de saturacién respectiva mantenida por el bafio termostatico. En la segunda
columna se retienen las gotas de liquido que pudieran arrastrarse desde la primera columna.

Dada la baja proporcion del COV necesaria en la corriente de alimentacion, s6lo una
parte del gas de alimentacion es obligado a pasar por las columnas rellenas, el resto constituye
una corriente de “by-pass” o de dilucién de la alimentacién que se une a la anterior antes de

su ingreso al reactor.

-50-



CariTULO 2 Preparacion, caracterizacion y evaluacion del desempefio de un catalizador de Mn9Cul

&
._.\T\’ l I
REGUILADOR
DE LINEA
w1 v2
Lisve g
TABLERO x
W VENTEO
’..R'NC'PAL COLUMNA
G CROMATOGRAFICA
iy
L‘: )/\F
g @1
g B
3 é
as s & § AL
-
D
REGULADOR
DE LINEA REACTOR loca i
. VENTEO
. — COLUMNA
~ CROMATOGRAFICA
M-
HORNO |

Figura 2.1. Esquema del equipamiento utilizado para los ensayos cataliticos.

Las tuberias de ingreso y egreso al reactor son calefaccionadas por cintas calefactoras
para que los componentes mas pesados no condensen en la tuberia. La temperatura
aproximada en dichas cafierias fue de 110 °C. El potencial eléctrico de trabajo de estas cintas
fue regulado por un controlador Variac en 100 volt.

Se utilizaron 3 valvulas neumaticas de 6 vias. Una de ellas fue utilizada como valvula
selectora de reactivos/productos. Otra valvula muestreadora y la tercera para seleccion de
columna cromatografica.

El lecho catalitico permite la insercién de una termocupla tipo K en su seno, la cual
permite seguir la temperatura de reaccion y una termocupla tipo K insertada entre el reactor y
la pared interna del horno permite controlar la potencia entregada al horno calefactor del
reactor mediante un indicador y controlador de temperatura. El potencial eléctrico para el

horno, regulado por un equipo Variac, fue fijado en 48 volt.
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Tres controladores de flujo mésico, insertados en las lineas de alimentacién, CHI,
CH2 y CH3 permiten el control de flujo de gas helio a las columnas de saturacion y a la linea
de diluci6n respectivamente.

Los reactivos y productos de la reacciéon fueron analizados por dos cromatdgrafos
gaseosos en linea, uno fue un equipo Shimadzu GC9A y otro un equipo Buck, ambos con
detector de conductividad térmica. En el equipo Shimadzu se utiliz6 una columna
Carbosphere para cuantificar Oz, CO, y CO, y en el cromatégrafo Buck, una columna
Carbowax para cuantificar etanol, acetato de etilo, acetaldehido, acido acético, agua y
0,+CO;. En el cromatégrafo Shimadzu, la temperatura de columna establecida fue de 90 °C,
la temperatura del inyector fue de 120 °C y la del detector de 150 °C. En el cromatografo
Buck, la temperatura de columna establecida fue de 80 °C, la temperatura del inyector fue de
120 °C y la del detector de 120 °C.

En ambos casos se trabajaron con presiones de cabeza del cromatdgrafo
aproximadamente de 23 psi, con caudales de gas “carrier” de 20 ml/min. Los tiempos de
retencién de los componentes detectados en la columna Carbosphere fueron de 1,4 min para el
O, y 8 min para el CO,. Los tiempos de retencion en la columna Carbowax fueron de 1,25
min para 0,+CO;, 2,08 min para acetaldehido, 3,57 min para acetato de etilo y 4,15 min para
etanol.

2.4.2. Diseiio de experiencias. Condiciones experimentales

En primer lugar se realizaron un conjunto de experiencias utilizando etanol absoluto
(C2Hs0H) como unico COV a combustionar. La alimentacién al reactor consistié en una
mezcla de helio y oxigeno respondiendo a las proporciones de nitrogeno y oxigeno en aire. El
flujo total alimentado en todas las experiencias fue de 100 ml/min (CNPT). Se probaron tres
composiciones de etanol diferentes en la alimentacién: 1000, 2500 y 4000 mgC/m> (CNPT)
correspondiendo a 933, 2312 y 3733 ppmv respectivamente. Para lograr estas composiciones,
se trabajoé con las siguientes temperaturas en el bafio criogénico:-21,37 °C, -6,87 °C y 0 °C
respectivamente.

Se probaron tres masas de catalizador diferentes: 100, 200 y 300 mg de catalizador,
diluidos en 700 mg de cuarzo. Para cada masa de catalizador, se probaron las tres

concentraciones estipuladas, totalizando nueve condiciones operativas diferentes. Para cada
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una de ellas, se realizaron ensayos a diferentes temperaturas comenzando a temperaturas lo
suficientemente bajas donde no se observa conversion, pasando por los aumentos progresivos
de temperatura que permitieron obtener combustiones parciales, hasta lograr conversion total
en todos los casos.

Un segundo conjunto de experiencias fue llevado a cabo para analizar la eliminacién
de acetato de etilo en el mismo sistema catalitico. Se trabajé con las muestras de 100 y 200
mg de catalizador, y con las concentraciones iniciales de COVs de 1000, 2500 y 4000
mgC/m3 . Para lograr estas concentraciones iniciales, en lugar de modificar la temperatura del
bafio termostatico como en las anteriores experiencias, por problemas operacionales se trabajé
con una temperatura del bafio criogénico de -15 °C compensandose en cada caso las distintas
absorciones del COV necesarias, con diferentes relaciones de flujo de helio de burbujeo y
flujo de helio de dilucion.

Finalmente, y para analizar posibles influencias entre ambos COVs se realiz6 un tercer
conjunto de experiencias con mezclas de ambos componentes. Para estas experiencias se
seleccionaron 3 condiciones diferentes de relacién entre ambos COVs, ellas correspondieron a
25/75, 50/50, 75/25, las cuales representan relaciones masicas entre etanol/acetato de etilo,
totalizando en todos los casos la suma de ambos componentes una concentracién de 4000
mgC/m’. Esto es equivalente a expresar las concentraciones iniciales de etanol-acetato de etilo
como: 1000-3000 mgC/m>, 2000-2000 mgC/m® y 3000-1000 mgC/m’ respectivamente. Se
utiliz6 una temperatura de bafio criogénico de -15 °C y se adecuaron los flujos de burbujeo y
derivacion a esta condicién para ambos COVs.

El efecto de los productos de combustion de los COVs sobre la actividad catalitica es
permanentemente chequeado en los desarrollos de nuevos catalizadores. En ciertos casos se
ha encontrado efecto inhibitorio principalmente de moléculas de vapor de agua en
catalizadores basados en Cu (Pan y colab., 2009). Para este trabajo se realizaron pruebas con
CO;, y H,O individuales, diluidos en la mezcla gaseosa oxigeno-helio, en concentraciones del
orden de las logradas como productos de combustion total de los COVs, para analizar posibles
efectos de inhibicién de estos compuestos. En el caso del agua se utilizdé uno de los sistemas
de bailo criogénico con columnas de saturacién a una temperatura del bafio de 16,2 °C. En los

ensayos con CO; se utilizaron lineas de ingreso directo desde el cilindro de alimentacion de
COa,.
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2.4.3. Resultados experimentales con etanol

En la Tabla I1.1 presentada en el Apéndice II se describen los resultados
experimentales para todas las experiencias realizadas en la eliminacién de etanol, indicando
las condiciones operativas principales y la conversién alcanzada en cada experiencia.
Asimismo se adjuntan los datos de selectividad a diéxido de carbono (COy3) y a acetaldehido

(C3H,40). Las selectividades mencionadas han sido calculadas de la siguiente manera:

Selectividad a CO; = (moles etanol convertidos en CO,)/(moles etanol convertidos)
Selectividad a C;H4O =(moles etanol convertidos en C2H4O)/(moles etanol convertidos)

Los ensayos permitieron apreciar la formacién de productos intermedios entre el
reactivo alimentado (etanol) y los productos finales (CO; y H;0). La Figura 2.2 muestra las
variaciones en las fracciones molares de los reactivos y productos de reaccién (con excepcion
del agua) para un ensayo tipico.

Se puede observar la formacién de un Gnico intermediario en cantidades significativas,
el acetaldehido (C;H40). No se observé en ningun ensayo la presencia de CO ni de 4cido
acético. El dioxido de carbono normalmente aparece para altas conversiones del etanol y
cuando la concentracion de acetaldehido es apreciable. Esta informacién sugiere que la via de
oxidacion directa de etanol a los productos finales de reaccién no es la predominante. El
consumo neto de acetaldehido también se verifica a altas conversiones de etanol, aunque por
la formacién de CO,, pareceria que comienza a reaccionar previamente.

De los ensayos a distintas composiciones iniciales del COV a eliminar, se puede
observar que a mayor concentraciéon del mismo se produce un aumento de la temperatura de
reaccién necesaria para lograr una dada conversidon. Esto pudo apreciarse en todos los
ensayos. En la Figura 2.3. se presentan resultados obtenidos para el ensayo realizado con la
muestra de 200 mg de catalizador. Este efecto de inhibicion al aumentar la fraccion molar de
etanol en la alimentacién est4 indicando que, en una representacion cinética del tipo potencial,

el orden de reaccion respecto de este reactivo seria menor que uno.
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Figura 2.2. Fracciones molares porcentuales de etanol (E), acetaldehido (A) y CO; (D), en funcién de

la temperatura de reaccién. Concentracién inicial de etanol, Cg’: 2500 mgC/m3 . Masa de catalizador,

1,00

0,90 1
0,80 -
0,70
0,60 1
0,50
0,40 -
0,30 A

0,20 -

0,10

W: 200 mg.

....... & 4000 mgC/m3

4 l ....... & 2500 mgC/m3
) '-/.-" ....... Y 1000 mgc/m3

>

T T T T T

110 120 130 140 150 160 170 180 190 200 210

I[°C]

Figura 2.3. Efecto de la concentracion de entrada de etanol sobre la conversioén de etanol para una

masa de catalizador de 200 mg.
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El efecto de la masa de catalizador sobre la conversion de etanol puede observarse en
la Figura 2.4. Como es previsible, menor cantidad de catalizador produce un aumento de la
temperatura de reaccién necesaria para lograr una determinada conversion, logrando desplazar
la curva de conversion vs. temperatura hacia la derecha. El aumento progresivo de la cantidad
de catalizador produce un desplazamiento hacia la izquierda, el cual no es proporcional al
aumento de masa de catalizador sino que va amortiguindose como se observa en la Figura
mencionada. Si bien la Figura 2.4 presenta resultados para una concentracién inicial de etanol

de 2500 mgC/m3, esta variacion también se evidencia en las demés condiciones operativas
estudiadas.
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Figura 2.4. Efecto de 1a masa de catalizador sobre la conversion de etanol para una concentracion

inicial de 2500 mgC/m’ de etanol.

La variacién de la fracciéon molar de acetaldehido con la temperatura para distintas
concentraciones iniciales de etanol se muestra en la Figura 2.5. Se observa una
proporcionalidad entre las fracciones molares de acetaldehido logradas durante las diferentes
temperaturas de reaccion, con respecto al aumento de la concentraciéon de etanol en la
alimentacion, lo que estaria reforzando la hipétesis respecto a que la principal reaccion del
etanol es en serie, produciendo el acetaldehido como producto intermedio, y luego los
productos finales de combustion.,
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Figura 2.5. Variacion de la fraccién molar porcentual de acetaldehido con la temperatura para

distintas concentraciones iniciales de etanol Masa de catalizador: 200 mg.

El efecto de la masa de catalizador sobre la variacion de la fraccion molar de
acetaldehido se observa en la Figura 2.6. Si bien esta Figura muestra el resultado para una
concentracion inicial de etanol de 2500 mgC/m3, en las otras concentraciones estudiadas se
repite el mismo corrimiento de las curvas, lo cual es razonable desde el punto de vista
fenomenolégico. Una menor cantidad de catalizador retarda la aparicién de acetaldehido,
porque produce una disminucién general de las velocidades de reaccién. También se debe
destacar desde estos resultados, que la concentracion alcanzada de acetaldehido es mayor
cuanto mayor es la cantidad de catalizador empleada.

En la Figura 2.7 se muestra, para una masa de catalizador de 300 mg, como la
concentracion inicial de etanol influye sobre la composicion de productos finales de
oxidacién, como lo es el diéxido de carbono (CO,). La cantidad final lograda a conversién
total es obviamente mayor cuanto mayor es la concentracion inicial de etanol, pero ademas se
produce un corrimiento de las curvas hacia zonas de mayores temperaturas, lo que estaria
indicando una mayor dificultad de combustion, por lo que las velocidades netas de reaccion

serian menores.

-57-



CAPtTULO 2 Preparacion, caracterizacion y evaluacién del desempefio de un catalizador de Mn9Cul

0,20
018 {
%Y 0,16 1
0,14 A

0,12 1

b

0,10
0,08 J
0,06 -
0,04 1

0,02 1

0,00

70 90 110 130 150 170 190 210

Ir°Ci

230

250

Figura 2.6. Efecto de la masa de catalizador sobre la variacién de acetaldehido. Cg’: 2500 mgC/m’.
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carbono. Masa de catalizador: 300 mg.
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Como se observa en la Figura 2.8, a menor cantidad de catalizador, mayor
temperatura de reaccion, efecto que se hace menos notorio a medida que aumenta la cantidad
de catalizador.
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Figura 2.8. Efecto de la masa de catalizador sobre la composicién de didéxido de carbono.
Ce% 4000 mgC/m’.

Ensayos complementarios al estudio de la oxidacién de etanol

Se realizaron ensayos con alimentaciéon de anhidrido carbdénico y agua en forma
simultdnea con el etanol con el fin de verificar su influencia sobre la actividad del catalizador.
Las pruebas de comparacién fueron realizadas utilizando los ensayos con 200 mg de
catalizador y para una concentracién inicial de etanol de 4000 mgC/m’. Las cargas

adicionadas de ambos productos fue la equivalente a condiciones de combustiéon completa.

Se determiné la conversion a diferentes temperaturas de reaccion y el error relativo
porcentual de la conversion del etanol, con y sin agregado de anhidrido carbdnico y agua. Este

error no fue mayor a 4 %, con errores positivos y negativos, y en el orden de los errores
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experimentales esperados segun lo evidenciado por el cierre del balance de carbono realizado
en cada prueba. Con estos resultados se concluy6é que no existe evidencia significativa para
considerar alguna influencia de estas sustancias sobre el comportamiento cinético del

catalizador. Esto responderia a la constatacién de algun efecto inhibitorio del etanol.

Para evidenciar el comportamiento del acetaldehido (C;H4O) en la mezcla de reaccion,
se llevaron a cabo experiencias con acetaldehido puro, en la mezcla gaseosa oxigeno+helio,
en concentraciones iniciales de 4000 y 8000 mgC/m’. Estas concentraciones fueron elegidas
en base a las disponibilidades operativas para este tipo de alimentacién. Se trabajé con la
muestra de 100 mg de catalizador y con una temperatura del bafio criogénico de -15 °C.

En la Tabla I1.2 incorporada en el Apéndice II de la presente tesis se muestran los
resultados de las experiencias con acetaldehido (C,H,0), indicando las condiciones operativas
y la conversién alcanzada en cada experiencia. De estos resultados se corrobora la oxidacién
directa de acetaldehido a CO; y H,O.

En la Figura 2.9 se observa la variacién de las fracciones molares de acetaldehido y
CO,, en funcién de la temperatura de reaccién, para dos composiciones de alimentacidon

diferentes: 4000 y 8000 mgC/m? respectivamente.
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Figura 2.9. Variacion de las fracciones molares de acetaldehido y CO,, en funcién de la temperatura

de reaccion, para dos composiciones de alimentacién diferentes. Masa de catalizador: 100 mg.
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Para ambas composiciones iniciales estudiadas, la combustion del acetaldehido
comienza por encima de los 185 °C aproximadamente, culminando en temperaturas de 205-
215 °C para la combustiéon completa. Estos resultados no evidencian diferencias significativas
con lo que ocurre con el acetaldehido en la mezcla producido por la combustién parcial del
etanol.

La Figura 2.10 permite observar que la conversiébn es menor para una dada
temperatura, cuanto mayor es la concentraciéon de alimentacién de acetaldehido puro, lo cual

también estaria indicando un efecto inhibidor del reactivo sobre la velocidad de reaccién.
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Figura 2.10. Conversion de acetaldehido en funcién de la temperatura de reaccion, para dos

composiciones de alimentacién diferentes. Masa de catalizador: 100 mg.

2.4.4. Resultados experimentales con acetato de etilo

En la Tabla I1.3 del Apéndice II se muestran los resultados experimentales de la
eliminacion catalitica del acetato de etilo, indicando las condiciones operativas y la
conversion alcanzada en cada experiencia. Asimismo, se adjuntan los datos correspondientes
de selectividad a CO,, a etanol y a acetaldehido. Las selectividades mencionadas han sido
calculadas de la siguiente manera:

-61-



CarimLo2 Preparacidnm, caracterizacién y evaluacion del desempefo de un catalizador de Mn9Cul

Selectividad a CO;=(moles AE convertidos en CO;)/(moles AE convertidos)
Selectividad a C;HO=(moles AE convertidos en C:H4O)/(moles AE convertidos)
Selectividad a C;H4OH=(moles AE convertidos en C;HsOH)/(moles AE convertidos)
siendo: AE= acetato de etilo

Los resultados experimentales obtenidos en los ensayos para eliminacién de acetato de
etilo mostraron mayores temperaturas necesarias para la eliminacién total del COV
comparandose con las de etanol. Los ensayos permitieron apreciar ademas la formacién de
productos intermedios entre el reactivo alimentado (acetato de etilo) y los productos finales
(CO2 y H;0). La Figura 2.11 muestra, para un ensayo tipico, la variacién de las fracciones
molares de reactivos y productos de reacciéon (con excepcién del agua), en funcién de la

temperatura de operacion del reactor.
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Figura 2.11. Variacion de las fracciones molares de acetato de etilo, etanol, acetaldehido y CO,, en

funcién de la temperatura de reaccién. Cag: 4000 mgC/m’. Masa de catalizador: 200 mg.

Se puede apreciar la formacion de dos intermediarios, el etanol y el acetaldehido. No

se observé en ninglin ensayo la presencia de CO ni de acido acético. La presencia de etanol en
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los productos se presupuso en una primera instancia por la ocurrencia de la reaccion de
hidrolisis del acetato de etilo con el agua formada por la combustién directa. Esta hidroélisis
produciria etanol y acido acético. Para probar la ocurrencia de esta reaccién, se desarrollaron
experiencias alimentando acetato de etilo y agua, diluidos en el gas “carrier” (helio
solamente) evitando la presencia de oxigeno para eliminar posibles reacciones de oxidacion.
Se trabaj6 con 100 mg de catalizador, con una concentracién de entrada de acetato de etilo de
4000 mgC/m3 y con cantidades equimoleculares de agua y acetato de etilo. La temperatura del
bafio termostético para la absorcién de agua en la corriente de alimentacion fue de 30 °C y la
del baflo criogénico para acetato de etilo de -15 °C. El flujo total alimentado en todas las
experiencias fue de 100 ml/min (CNPT). Los ensayos evidenciaron la presencia de etanol sélo
a elevadas temperaturas (alrededor de 270 °C), pero no se pudo detectar acido acético, el cual
deberia aparecer de haber hidrélisis porque no se combustionaria sin oxigeno presente.

Dado que las proporciones de etanol y acetaldehido como intermediarios en las
experiencias de acetato de etilo puro fueron muy bajas, con rendimientos masicos menores al
10 %, se acepta que la oxidacion directa a los productos finales de oxidacién, en el rango de
temperaturas estudiado, es predominante a otros mecanismos involucrados.

Adicionalmente, se desarrollaron pruebas de alimentacién de acetato de etilo
conjuntamente con anhidrido carbdénico y agua con el fin de verificar su influencia sobre la
actividad del catalizador. Para tal efecto se realizaron los ensayos con 200 mg de catalizador y
para una concentracion inicial de acetato de etilo de 4000 mgC/m’. Las cargas adicionadas de
ambos productos fue la equivalente a condiciones de combustion completa.

Se determiné la conversion a diferentes temperaturas de reaccién y el error relativo
porcentual de la conversion del acetato de etilo, con y sin agregado de anhidrido carbénico y
agua. Este error no fue mayor a 4 %, con errores positivos y negativos, y en el orden de los
errores experimentales esperados seguin lo evidenciado por el cierre del balance de carbono
realizado en cada prueba. Con estos resultados se concluyd, al igual que con etanol, que no
existe evidencia significativa para considerar alguna influencia de estas sustancias sobre el
comportamiento cinético del catalizador.

En la Figura 2.12 se muestra la variaciéon de la conversion de acetato de etilo en
funcion de la temperatura de reaccién para tres composiciones iniciales diferentes de acetato
de etilo. Tal como ocurri6 en las experiencias con etanol, el acetato de etilo también muestra

un efecto inhibidor, en cuanto a que la mayor composicion inicial de reactivo disminuye la
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velocidad de reaccion. En este sentido también estaria indicando, en una cinética potencial, un

orden de reaccion respecto de este reactivo menor que uno.
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Figura 2.12. Variacion de la conversién de acetato de etilo en funcion de la temperatura de reaccion

paramétrica en la composicién inicial. Masa de catalizador: 200 mg.

La variacion de la conversion de acetato de etilo en funcidén de la temperatura de

reaccion para 100 mg de masa de catalizador mostré un comportamiento similar que para 200

mg, con un corrimiento de la curva hacia temperaturas mayores, resultado esperado en base a

la disminucioén de la conversién por la presencia de menor cantidad de catalizador.

2.4.5. Resultados experimentales con mezclas etanol-acetato de etilo

Se trabajaron mezclas de etanol y acetato de etilo a las mismas condiciones de masa de

catalizador y temperatura que en los ensayos con los COVs individuales, y con concentracion
total de COV's de 4000 mgC/m> en proporciones de 25 %, 50 % y 75 % (porcentajes masicos
de mgC) de acetato de etilo en la mezcla de COVs alimentada. Asi, el Grupo [ de

experiencias, correspondiente al 25 % de acetato de etilo, contiene una cantidad inicial de
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1000 mgC/m® de acetato de etilo y 3000 mgC/m3 de etanol; el Grupo II de experiencias,
correspondiente al 50 % de acetato de etilo contiene una cantidad inicial de 2000 mgC/m’ de
acetato de etilo y 2000 mgC/m’ de etanol y el Grupo III de experiencias, correspondiente al 75
% de acetato de etilo, contiene una cantidad inicial de 3000 mgC/m® de acetato de etilo y
1000 mgC/m3 de etanol.

En la Tabla I1.4 incorporada en el Apéndice II se muestran los resultados de los
ensayos, indicando las condiciones operativas y las concentraciones de acetato de etilo (AE),
etanol (E), acetaldehido (A) y diéxido de carbono (CO,), para cada experiencia.

Para un ensayo tipico de mezclas se observa en la Figura 2.13 el comportamiento de
las concentraciones a la salida del reactor de todos los componentes salvo el agua. Se puede

apreciar un unico intermediario en cantidades significativas, que es el acetaldehido.
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Figura 2.13. Fracciones molares vs. temperatura para el Grupo I, con 300 mg de catalizador.

En la Figura 2.14 se muestra el comportamiento de las fracciones molares cuando se
alimentan cantidades equimasicas (en mgC) de etanol y acetato de etilo (Grupo II). En los
ensayos con 75 % masico (en mgC) de acetato de etilo inicial (Grupo III), como se muestra en
la Figura 2.15, puede observarse que la cantidad relativa de acetaldehido es bastante menos
significativa, y proporcional al etanol que ingresa, hecho que refuerza la preponderancia de la
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combustion total directa del acetato de etilo, a diferencia de lo que ocurre con el etanol, donde

la preponderancia esté en la reaccion en serie.
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Figura 2.14. Fracciones molares vs. temperatura para el Grupo II, con 300 mg de catalizador.
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Figura 2.18. Fracciones molares vs. temperatura para el Grupo III, con 300 mg de catalizador.
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En las Figuras 2.16 a 2.18 se muestran resultados experimentales para el Grupo I de
experiencias. La Figura 2.16 muestra la variacion de la fraccién molar de acetato de etilo en
funcion de la temperatura de reaccion. En dicha figura se observan las fracciones molares
obtenidas para tres diferentes masas de catalizador. En estas condiciones, hasta los 170 °C
aproximadamente no se producen cambios significativos en la composicién del acetato de

etilo.
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Figura 2.16. Fraccion molar de acetato de etilo vs. temperatura para el Grupo I de experiencias.

El etanol, a diferencia del acetato de etilo, presenta una disminuciéon méas suave y a
menores temperaturas, tal como se observa en la Figura 2.17, donde se muestra la variacion
de la concentracién de etanol en funcién de la temperatura de reaccién. En dicha figura se
observan las concentraciones obtenidas para tres diferentes masas de catalizador.
Aproximadamente, desde 100 °C ya se comienzan a observar cambios significativos en la
composicion de etanol.

El comportamiento del acetaldehido se puede observar en la Figura 2.18 para las
distintas masas de catalizador; se evidencia similar comportamiento que en el caso de las

experiencias con alimentacion de etanol.
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El comportamiento del producto final de combustiéon (CO;) a diferentes masas de
catalizador fue corroborado, obteniéndose mayor concentracién de didxido de carbono a

mayor masa de catalizador para cada temperatura estudiada.

0,35

0.30
% YE ....... “ ....... ]00 ms

025 t%e - 200 mg

SiE S - e 300 mg
20 L
0 W m
o’l 5 ‘-..,.... . .-...'. -..A.._’.-
R §
0,10 oy
0’05 ."""-,' :'"._ ) .
4‘ i .
0,00 e o 3R
140 160 180 200 220

Figura 2.17. Fraccién molar de etanol vs. temperatura para el Grupo I de experiencias.
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Figura 2.18. Fraccion molar de acetaldehido vs. temperatura para el Grupo I de experiencias.

La Figura 2.19 muestra la variacién de la fraccion molar de acetato de etilo para
diferentes concentraciones iniciales de dicho componente, mientras que la Figura 2.20

presenta las fracciones molares de etanol vs. la temperatura. De la comparacién de estos
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ensayos, se puede destacar que las curvas de consumo del acetato de etilo caen mas
bruscamente en comparacion con las de etanol, no variando sustancialmente el rango de

temperaturas de comienzo y finalizacién de la reaccién en cada COV.
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Figura 2.19. Fraccion molar de AE vs. temperatura para 300 mg de catalizador.

Las fracciones molares de etanol vs. la temperatura mostradas en la Figura 2.20
evidencian que el final de la eliminacién termina unos grados centigrados antes para menor
cantidad de etanol inicial, 0 mayor cantidad de acetato de etilo inicial ya que la suma total de
la cantidad de COVs alimentada (en mgC) es constante en los distintos ensayos de mezclas de
COVs.

Las fracciones molares de acetaldehido vs. la temperatura se muestran en la Figura
2.21 y légicamente los mayores valores de composicién son obtenidos a menor valor inicial
de acetato de etilo, lo que corresponde a un mayor valor inicial de etanol, que es el reactivo
que aporta a la presencia de acetaldehido en la mezcla de reaccién a determinadas
temperaturas.

Del anélisis de las temperaturas de conversion de 50 % (Tsp), en las pruebas con COVs
puros y en la mezcla de ambos, comparando los ensayos de 1000 mgC/m?, para 100 y 200 mg
de catalizador, se evidencia que existe un efecto inhibitorio entre ambos componentes, que
produce un aumento significativo de la Tso (aumento méaximo igual a 30 °C) cuando el COV

s¢ encuentra en una mezcla con 3000 mgC/m® mas del otro COV respecto de cuando est4
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puro. Sin embargo, las diferencias ocasionadas son similares a las producidas por el agregado
del mismo COV, por lo que se deduce que dicho incremento es debido al aumento de
concentracion de COV mads bien que a la diferencia entre COVs. Dado que en el caso en
estudio, el acetato de etilo normalmente se encuentra en mayor proporcion en los efluentes
estudiados (alrededor del 80 %, p/p), y que las diferencias de Tsp entre ambos componentes (E
y AE) a las mismas condiciones de ensayo son significativas (entre 16 y 32 °C), asegurandose
de eliminar el acetato de etilo (COV de mayor Tsg), el otro componente de la mezcla, etanol,

quedard indefectiblemente eliminado.
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Figura 2.20. Fraccién molar de etanol vs. temperatura para 300 mg de catalizador.

2.5. Conclusiones

Se ha presentado la informacién vinculada a la preparacién y caracterizacion de un
catalizador de Mn y Cu, con antecedentes de buena performance para la eliminacion catalitica
de acetato de etilo y etanol en aire. Conjuntamente, se han presentado los resultados
experimentales en distintas condiciones operativas trabajando con los compuestos en estudio
en esta aplicacién, etanol y acetato de etilo, ensayandolos primero en forma individual y luego
en mezclas de diferentes proporciones. Asimismo se informan pruebas de inhibicién de

productos y ensayos de combustién de productos intermedios.
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Figura 2.21. Fraccién molar de A vs. temperatura para 300 mg de catalizador.

Los resultados experimentales obtenidos en los ensayos para eliminacidon de etanol y
acetato de etilo evidenciaron bajas temperaturas requeridas para la eliminacién total, lo cual
indica una buena performance del catalizador. Para los ensayos con etanol, aproximadamente
desde 100 °C ya se comienzan a observar cambios significativos en la composicién. Los
ensayos permitieron apreciar ademds la formacion, en cantidades significativas, de un
producto intermedio entre el reactivo alimentado (etanol) y los productos finales (CO; y
H,0), el acetaldehido (C;H40). No se observd en ningin ensayo la presencia de CO ni de
acido acético. El dioxido de carbono normalmente aparecié para altas conversiones del etanol
y cuando la concentracién de acetaldehido fue apreciable. Esta informacién indica que la via
de oxidacion directa de etanol a los productos finales de reaccién no es la predominante. El
consumo neto de acetaldehido también se verifica a altas conversiones de etanol, aunque por
la formacion de CO,, pareceria que comienza a reaccionar previamente.

De los ensayos a distintas composiciones iniciales de etanol se observé un efecto
inhibidor que, en una representacion cinética del tipo potencial, estaria indicando un orden de

reaccion respecto de este reactivo menor que uno.
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Los resultados experimentales obtenidos en los ensayos para eliminacion de acetato de
etilo mostraron mayores temperaturas necesarias para la eliminaciéon total del COV
comparandose con las de etanol. Aproximadamente hasta los 170 °C no se producen cambios
significativos en la composicion del acetato de etilo. Los ensayos permitieron apreciar ademas
la formacién de productos intermedios entre el reactivo alimentado (acetato de etilo) y los
productos finales (CO; y H;O). Estos intermediarios fueron el etanol y el acetaldehido, y
aparecieron en cantidades poco significativas. No se observé en ningun ensayo la presencia de
CO ni de 4cido acético. Dado que las proporciones de etanol y acetaldehido como
intermediarios en las experiencias de acetato de etilo puro fueron muy bajas, la oxidacién
directa a los productos finales de oxidacién mostré ser fuertemente predominante en el rango
de temperaturas estudiado.

Tal como ocurrié en las experiencias con etanol, el acetato de etilo también muestra un
efecto inhibidor, en cuanto a que la mayor cantidad de reactivo disminuye la velocidad de
reaccion. En este sentido también estaria indicando, en una cinética potencial, un orden de
reaccidn respecto de este reactivo menor que uno.

Adicionalmente, de los ensayos con alimentacién de anhidrido carbdnico y agua en
forma simultdnea con los reactivos, en condiciones de cargas de ambos productos
equivalentes a condiciones de combustion completa, se concluyé que no existe ninguna

influencia de estas sustancias sobre el comportamiento cinético del catalizador.

De los ensayos con mezclas se pudo apreciar un tnico intermediario en cantidades
significativas, el acetaldehido. Se pudo concluir ademés que la cantidad de acetaldehido
estaba en relacion directa con la cantidad relativa de etanol alimentado, hecho que refuerza la
preponderancia de la combustién total directa del acetato de etilo, a diferencia de lo que
ocurre con el etanol, donde la preponderancia estd en la reaccion en serie.

Para este tipo de efluentes gaseosos, contaminados con mezclas de etanol y acetato de
etilo, donde normalmente en la industria de impresion de envases (aplicacién en estudio en
esta tesis) la cantidad de acetato de etilo es mayor, y por ser este ultimo el mas dificil de
eliminar, en cuanto a que se requieren mayores temperaturas de reaccion, se puede concluir
que asegurandose de eliminar el acetato de etilo, el etanol ya quedaria eliminado

completamente.
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Capitulo 3

Ajuste de expresiones cinéticas para la eliminacion de

acetato de etilo en catalizador Mn9Cul

En este capitulo se proponen expresiones cinéticas sencillas y se lleva a cabo un ajuste
de parametros a partir de los datos experimentales para obtener un modelo cinético que
permita simular el reactor para eliminar el acetato de etilo, componente mas abundante y de

mayor dificultad de eliminacién del efluente industrial estudiado en este trabajo.

3.1. Introducciéon

Para el disefio de un reactor catalitico es de fundamental importancia contar con una
cinética lo mas realista y sencilla posible. Entre los modelos cinéticos mas comunmente
utilizados en la combustion catalitica de COVs se encuentran los no mecanisticos, como el
modelo potencial, y los mecanisticos, como el de Langmuir-Hinshelwood con las
modificaciones incorporadas por Hougen y Watson (LHHW). Mientras el modelo potencial
postula una velocidad global como una funcién potencial de las concentraciones de los
reactivos, el mecanistico de LHHW postula un mecanismo del proceso mediante un conjunto
de reacciones elementales serie-paralelo, considerando sitios activos de adsorcién sobre los
cuales los reactantes interactian y se transforman en productos (Froment y Bischoff, 1990;
Tronconi, 1997; Fogler, 2001; Tseng y colab., 2005).

En la literatura se encuentran bastantes trabajos referidos a estudios cinéticos de
combustién catalitica. Sin embargo, no se dispone de informacidén sobre expresiones y
parametros cinéticos especificos para los compuestos y catalizador a utilizar en este trabajo.
En consecuencia, se analizary la informacién cinética de la literatura, especialmente la

referida a los compuestos de interés en este estudio, aun si fue obtenida con otros
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catalizadores. Por lo tanto, aunque haya que tomar con precaucion los resultados reportados,
se revisaré la misma a efectos de tener un marco general en el cual se pueda ubicar el sistema
que se considera.

Un estudio sobre la efectividad de incineracion en catalizadores de Pd soportados en
Al;O; para varios COVs, permitié verificar que los factores que afectan la performance
catalitica de un reactor son la temperatura de entrada, la velocidad espacial, el tipo de
compuesto y la concentracion de entrada (Kaskantzis Neto y Moura, 1997).

La cinética quimica para las reacciones cataliticas de oxidaciéon de ocho COVs, fue
analizada segin un modelo del tipo potencial en catalizadores de V205 —WO3 /TiO;. Se
comprobd que la conversién de los COVs es independiente de la concentracién de oxigeno,
que la constante especifica de velocidad de reaccién sigue la ley de Arrhenius y que la
reaccion de primer orden respecto del COV presenta un buen ajuste de los datos
experimentales (Everaert y Baeyens, 2004). La cantidad de oxigeno relativa al COV es tan
grande que la velocidad de reaccién se vuelve independiente de la concentracién de este
compuesto (Bielanski y Haber, 1991).

Se han utilizado 6xidos metdlicos como Fe;O;, TiO,, Ca0O, SiO,, etc., con resultados
dispares y productos intermediarios como acetaldehido, acetona y acetato de etilo; se
determinaron energias de activacion y constantes de velocidad de reaccion para el andlisis de
los distintos catalizadores probados (Idriss y Seebauer, 2000).

En la incineracion catalitica del estireno sobre MnO/Fe,0O3;, modelos cinéticos tipo
Langmuir-Hinshelwood fueron eficientes para representar los resultados de pruebas llevadas a
cabo en un reactor catalitico de escala banco (Tseng y Chu, 2001). Siguiendo el modelo
potencial con orden uno respecto del COV se han desarrollado correlaciones para la energia
de activacidn en funcién del peso molecular del COV para oxidaciones cataliticas (Dewil y
colab., 2005).

Estudios cinéticos sobre varios compuestos orgénicos volatiles (benceno, tolueno, n-
hexano) han sido llevados a cabo con catalizadores de platino sobre alimina, proponiendo
expresiones cinéticas tipo ley de potencia, tipo mecanistico (en el cual el paso controlante es
la reaccion superficial entre dos moléculas adsorbidas) y mecanismos tipo redox de dos
etapas. Tanto el tolueno como el benceno presentaron efecto inhibidor, mostrando que la
temperatura de 50 % de conversion aumenta con el aumento de concentracién inicial del

COV, no asi el n-hexano que evidencié un comportamiento opuesto (Ordoiiez y colab., 2002).
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Avances en el estudio cinético sobre catalizadores basados en Mn y Cu fueron
realizados por Pramparo y colab. (2007), analizando distintos modelos cinéticos para la
combustiéon de etanol puro. En el caso de mezclas de acetato de etilo y etanol con estos
mismos catalizadores se realizaron aportes parciales sobre la comparacién entre modelos
potenciales y del tipo LHHW (Cadus y colab., 2008).

3.2. Andlisis de las hipétesis para plantear el modelo del sistema experimental

Para llevar a cabo un anélisis cuantitativo de los datos experimentales y poder obtener
los pardmetros cinéticos de la reaccién en estudio, es necesario disponer de un modelo
matematico del sistema experimental. En un reactor de lecho fijo se pueden diferenciar tres

niveles a modelar, que son:

e el reactor propiamente dicho
e la particula catalitica

e la reaccion catalitica a nivel del sitio activo

La situacién ideal para un sistema integral es que se verifique flujo pistén y que no
haya influencia de ningun proceso de transporte, tanto a nivel del reactor como de la particula
catalitica, lo que deja como parametros del sistema unicamente los parametros cinéticos.

Dado que no siempre es posible alcanzar estas condiciones en el equipo experimental
empleado, debe llevarse a cabo una verificacion de las probables desviaciones a la situacion
ideal. Esta verificacion se ha realizado empleando criterios disponibles en bibliografia (Rase,
1990; Fogler, 2001), los cuales pueden aplicarse “a priori” o “a posteriori” del analisis de
regresion.

A nivel del reactor las desviaciones respecto de la idealidad pueden ser:

e no cumplimiento del flujo pistén
e gradientes axiales y/o radiales de temperatura (eventualmente gradientes radiales de
concentracion)

e gradientes de temperatura sélido-fluido
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e gradientes de concentracion sélido-fluido

Estas dos ultimas desviaciones se sitian en un punto intermedio entre el nivel de la
particula y el del reactor, pero dado que su incorporacién o0 no definen plantear un modelo
heterogéneo o pseudo-homogeneo del reactor (Barreto y Martinez, 1992), se retienen en el
modelo del mismo.

Un aspecto adicional a verificar y dadas las caracteristicas del sistema experimental, es
si la temperatura medida con la termocupla es absolutamente representativa de la temperatura
de operacion. La configuracién del sistema de reaccion de laboratorio se muestra en la Figura
3.1. El catalizador esta diluido con vidrio y forma el lecho catalitico C, en un espacio anular.
En el eje central del reactor se inserta una termocupla T (didmetro: 2 mm) que mide la
temperatura del lecho a la entrada del fluido a reaccionar. El espesor de todas las paredes de
vidrio es de 1 mm, excepto la de la placa soporte del lecho (de vidrio fritado) cuyo valor es
2,5 mm.

Para la verificacion de la isotermicidad del reactor, se desarrollé un procedimiento
especifico para el equipo experimental utilizado, aunque se demostré que es generalizable a
otro tipo de equipos (Mariani y colab., 2009).

A nivel de la pastilla catalitica se pueden identificar como posibles perturbaciones a la
situacion ideal dos aspectos: resistencia a la transferencia de materia en el medio poroso y
resistencia a la transferencia de calor en la particula. Se analizara la posible incidencia de los

mismos utilizando los datos experimentales obtenidos.

Analisis de resistencias internas al transporte de masa

Para analizar la existencia de resistencias internas a la transferencia de masa se utilizé
el criterio de Weisz-Prater (Fogler, 2001). Segin este criterio se debe determinar el
coeficiente C,, y éste debe ser menor que 1 para que se puedan despreciar los efectos de
resistencia interna al transporte de masa.

El coeficiente de Weisz-Prater (C.,;) se calcula mediante la siguiente expresion:

- rAE(obs)Pchz;
DeCag

Cuwp 3.1)

siendo:
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Cwp : coeficiente de Weisz-Prater

T aEwese - Velocidad de reaccion observada [=] mol/Kgeu.s
p.: densidad de la particula de catalizador [=] Kg/m’

R, : radio de la particula de catalizador [=] m

D, : difusividad efectiva [=] m%/s

Ck: concentracién molar de acetato de etilo (AE) en la superficie [=] mol/m’

D¢=15 mm e=5mm
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Figura 3.1. Configuracion del sistema de reaccién de laboratorio.
(1)Zona de entrada al lecho catalitico, (2) Zona de reaccion, (3) Zona de salida de los productos.

Se expresa la concentracion de acetato de etilo C4z en funcién de la conversion X g segin:

Cap = Coe(1 ~ Xyg) (3.2)
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siendo:
C£": concentracion de acetato de etilo (AE) en condiciones de entrada del reactor [=] mol/m’

La velocidad de reaccion observada r4g.ps Se expresa en funciéon de la conversién

X 45 mediante la siguiente relacion:

r - F9CRg XAE - FAE XAE _ FAe=F aE (3.3)
AE(ObS) w w W ¢

siendo:

W': masa de catalizador [=] Kg

F.% flujo volumétrico de entrada al reactor [=] m®/s
F£%: flujo molar de AE a la entrada del reactor [=] mol/s
F4£: flujo molar de AE a la salida del reactor [=] mol/s

El flujo volumétrico F, se expresa en funcion de la temperatura de reaccion segun:

TO
Tn

siendo:

F,MT . flujo volumétrico a condiciones normales CNPT (Py =latm y Ty =298 K) [=] m?/s

7 temperatura de entrada del reactor [=] K

Reemplazando la velocidad de reaccién y la concentracién en funcién de la

conversion:

C. =F T Xag PR
wP Tn (1-X2g) W D

(3.3)
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Se determinaron los coeficientes de Weisz-Prater respectivos para las diferentes
condiciones experimentales y éstos indicaron la necesidad de considerar los efectos de las
resistencias internas al transporte de masa.

Cabe aclarar que el criterio de Weisz-Prater es valido para una unica pastilla (reactor
diferencial). En el caso en estudio se trabaja con un reactor integral y lo que se ha tomado

entonces para el célculo de T4g(obs) €s un promedio. Por su parte, (4,5 también es variable en

este caso, y se ha tomado el valor de salida del reactor. Si bien el criterio utilizado no es
aplicado exactamente para el caso que fue originalmente formulado, se han tomado las
precauciones que situan a los resultados en los casos mas desfavorables. En 1a Tabla IL.S del
Apéndice II se muestran los resultados de la aplicacion de este criterio en todas las
condiciones operativas de los ensayos de acetato de etilo.

De los resultados del célculo del coeficiente de Weisz-Prater para todos los ensayos
correspondientes al acetato de etilo, se observa que para conversiones mayores a
aproximadamente 10 %, en casi todas las condiciones operativas el C,, resulta mayor que 1.
Por consiguiente, para el ajuste de los resultados experimentales, se tendran en cuenta en
forma explicita los efectos producidos por la resistencia interna a la transferencia de masa.

Si bien se podrian tomar s6lo los puntos en los cuales el criterio se cumple y realizar
“a posteriori” un modelo mas sencillo para la determinacién de la cinética intrinseca mas
adecuada, dicho conjunto de datos corresponde a un espectro muy pequefio respecto de lo que
sera utilizado posteriormente en el reactor industrial, en donde se trabaja hasta conversion
completa. El tomar datos correspondientes a todas las conversiones posibles permite captar

mejor el valor de las respectivas energias de activacion y demas parametros cinéticos.

Analisis de resistencias internas al transporte de energia

Para estimar si resulta significativo o no considerar la resistencia interna al transporte

de energia dentro de la pastilla se evalué el nimero de Prater, S (Fogler, 2001):

= (3.6)

T kteTs

donde:
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AT, qx: diferencia de temperatura maxima dentro de la particula de catalizador [=] K
T; : temperatura de la superficie de la particula de catalizador [=] K
AHpg: calor de reaccion [=] J/mol

ke : conductividad térmica efectiva [=] J/m.s°C

Considerando las condiciones operativas experimentales, se estimaron gradientes
maximos menores a 0,1 °C (evaluados en la entrada del reactor), por lo que la resistencia
interna al transporte de calor puede ser despreciada. Se ha considerado una conductividad
térmica efectiva promedio de 0,4 J/m.s°C (calculada segin procedimiento presentado en
Apéndice I).

3.3. Modelo matematico del sistema experimental

Las hipétesis consideradas para el planteo del modelo matematico que representa el

comportamiento del reactor de laboratorio fueron las siguientes:

1- Estado estacionario

2- Reactor de lecho relleno de seccion transversal anular

3- Flujo tipo piston

4- Operacion isotérmica del reactor

5- Se desprecian las resistencias externas al transporte de calor y masa

6- Se incluye la resistencia interna al transporte de materia, considerando que cada particula

es isotérmica

Las hipétesis 4 y 5 seran corroboradas una vez ajustados los pardmetros de las
expresiones cinéticas propuestas.

La ecuacion estequiométrica para la combustion completa del acetato de etilo es:

C4HzgO, +5 0O, 2> 4 CO; + 4 H,0O (37)

siendo:
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CAriTULO 3

C4H3O;: Acetato de Etilo (AE)

El balance de masa para la especie AE es:

dCar (3.8)

= =N,4pT
ar NAETAE

siendo:

7 : iempo de residencia [=] Kg‘;..,s/m3
velocidad de reaccién real para toda la particula

velocidad de reacciébn evaluada en la superficie de la part{cula

N4t - factor de efectividad=

El tiempo de residencia 7 se define en funcién de la masa de catalizador W y el flujo

volumétrico, E2, como:

i (3.9)

La condicion inicial para resolver la ecuacion diferencial (3.8) es

Car = Clg (3.10)

para 1=0 ;

3.4. Modelos cinéticos

Se proponen dos modelos de la ecuacion cinética intrinseca para la reacciéon de

combustion del acetato de etilo, un modelo potencial y otro del tipo Langmuir-Hinshelwood-

Hugen-Watson (LHHW) (Fogler, 2001).
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3.4.1. Modelo potencial

El modelo potencial se ha planteado fundamentalmente para disefios preliminares y
para propositos de comparacion. Modelos tipo ley de potencia han sido ampliamente
utilizados para representar la combustién catalitica de compuestos orgénicos volatiles
(Kaskanzis Neto y Moura, 1997; Idriss y Seebauer, 2000; Tseng y Chu, 2001; Lopez, 2002;
Ordofiez y colab., 2002; Everaert y Baeyens, 2004). La velocidad de reaccién para el acetato
de etilo (AE) se calcula como:

Tag = Nag(k,n, Cups)kClsg (3.11)

donde:

C1es : concentracion de AE en la superficie de la pastilla [=] mol/m’
n : orden de reaccién

k : pseudo-constante cinética del modelo potencial [=] m*"/s.Kgezmol®™?

La constante k es denominada pseudo-constante cinética por cuanto no se trata de
una constante cinética real por tener engolbada en si misma la concentracién de oxigeno. La
independencia de la velocidad de reaccidn respecto de la composicion de oxigeno se ha
considerado en base a la alta concentracion de este reactivo frente a la del COV (Bielanski y
Haber, 1991). La dependencia de la velocidad de reaccion especifica con la temperatura esta

dada por la ecuacion de Arrhenius:

k = koexp (— ) (3.12)
donde:

E: energia de activacion [=] J/mol

k. factor pre-exponencial [=] m*"/s.Kgmol®V

Los parametros: energia de activaciéon (E) y factor pre-exponencial (k») estan

correlacionados por una funcién exponencial que incrementa el caricter no lineal de la
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regresion a realizar para el ajuste de parametros, causando importantes problemas
computacionales en el ajuste numérico debido a la presencia de problemas tipo “stiff”
(Monzén y Marchi, 2005). Para reducir estos problemas, una forma reparametrizada de la

ecuacion de Arrhenius es utilizada:

k = k,, exp(—E.Vy) (3.13)
donde:
Tn=T
VT - RT T (314)
siendo:

km : velocidad de reacci6n especificaa Ty [=]m>"/s.Kgemmol®?
T'w: temperatura de reparametrizacion (elegida en 170 °C para las regresiones realizadas)
F1K

Para el calculo del factor de efectividad, W 4gn, , se utilizé la siguiente aproximacion

(Wijngaarden y colab., 1998):

1

MaEn = [1474EnPun+(1-N4ER) Pon) (/D (3-15)

siendo:
2
=(2 ("_*1 kpc) rn-1

bon = () (59) () i (3.16)

b (2 ) (2253 o

un - \4p/ \s De '
donde:

V, : volumen de particula = (4/3) % R,> [=] m’
Ap : area de particula=4 = sz [=] m?

p: : densidad de la particula de catalizador [=] Kg/m®
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3.4.2. Modelo tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW)

Este modelo ha dado buenos resultados para combustiones cataliticas de COVs (Tseng
y Chu, 2001). En base a los resultados experimentales presentados en el Capitulo 2, se
propone un nico efecto inhibitorio, el del acetato de etilo. De este modo la ecuacién para la

cinética intrinseca resulta;

kK. CaEs

Tae = Nag (K, K¢, Cags) 1K Cags (3.18)

donde:

K. : constante de adsorcién de acetato de etilo [=] m*/mol
k : constante cinética del modelo LHHW [=] mol/s. K g a

La constante cinética del modelo puede expresarse en funcién de la temperatura por
medio de la ecuacién de Arrhenius, reparametrizada en 7,,, en forma equivalente a las
ecuaciones (3.13) y (3.14).

Para el célculo del factor de efectividad, M 4f, se utiliza la siguiente aproximacién

(Wijngaarden y colab., 1998):

1
= 3.19
Nz [1+n4ppu+(1-n4E) ¢02](1/2) ( )

siendo:

o = (ﬁ)( o )(kpcxc)l/z [ : T s
0 Ap) \1+KC4Es De 2¢[K.Cpops—In(1+K ChEs)) :
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2
4= (2) O G G) a1

3.5. Prediccién de propiedades

Las expresiones utilizadas para el célculo de las propiedades necesarias en la

resolucion del modelo matematico se presentan en el Apéndice 1.

3.6. Modelo de regresién empleado

Para resolver la ecuacién diferencial ordinaria resultante del planteo del modelo que
representa al reactor se utiliz6 el método numérico de Runge-Kutta (4° orden), y el método
numérico de Newton-Raphson para resolver la ecuacion no lineal implicita propuesta para el
calculo del factor de efectividad (Burden y Faires, 1985; Hoffman, 1992). Los métodos fueron
implementados en el entorno MarLab 7.5 (Moler, 2004). Se compararon resultados con
rutinas propias de MarLab 7.5, como odel5s y fsolve, para resoluciéon de ecuaciones
diferenciales y ecuaciones no lineales respectivamente.

Para estimar los parametros cinéticos de ambos modelos se utilizaron los resultados
experimentales correspondientes a los ensayos de la combustion catalitica del acetato de etilo
presentados en el Capitulo 2. Mediante el uso del método numérico de optimizacidon de
busqueda directa “Simplex” de Nelder y Mead (Heath, 2002), bajo el entorno MatLab 7.5, se
llevé a cabo la regresion paramétrica multidimensional no lineal. Se probaron otras métodos
numéricos para la regresion tales como Levenberq-Marquardt y Gauss-Newton
(Constantinides y Mostoufi, 1999), programados en el entorno MatLab 7.5, arribandose a
resultados similares a los encontrados con Nelder y Mead (aunque ambos métodos resultaron
mas sensibles con valores iniciales alejados de la solucidn).

La minimizacién se realizé sobre la funcion objetivo definida como (Walpole y
Myers, 1995; Draper y Smith, 1998):
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2
funcién objetivo = jz(x“"‘;’;,:f;:“/“’“l (3.22)

siendo:

N, : el numero de ensayos

N, : el nimero de parametros

Cabe aclarar que se repitié el procedimiento de ajuste con dos funciones objetivos
diferentes, una de ellas incluia la diferencia relativa de los valores de conversién calculados y
experimentales, en lugar de la diferencia absoluta, y en la otra se minimizé la suma de
diferencias absolutas, no la suma de cuadrados. Con ambas funciones se arribé a resultados
muy similares a los reportados por la suma de cuadrados.

Los parametros a ajustar en el modelo de ley de la potencia son: orden de reaccidn: n,
energia de activacién: E y factor pre-exponencial: k,. Los parametros a ajustar en el modelo

LHHW son: constante de adsorcién: K, energia de activacion: E 'y factor pre-exponencial: k.
3.6.1. Célculo de intervalos de confianza para los pariametros cinéticos

A continuacion se presenta el célculo de los intervalos de confianza de los parametros
obtenidos para la expresion cinética de la combustion del acetato de etilo, tanto para el

modelo potencial como para el modelo LHHW.

Para un nivel de confianza de 100(1-a), los limites de confianza para los parametros

Bi se construyen segun (Constantinides y Mostoufi, 1999):

b; — ty_as25\ i < Bi < by + ti_g25\ay (3.23)
donde :

ti-a/2 - s el estadistico f de la distribucion r-Student a (1-a/2) nivel de significancia, para
(Ne-N,) grados de libertad.
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b, : son los estimadores de los parametros

a,; : corresponden a los elementos de la diagonal de la matriz A calculada como:

A=(Q0nT? (3.24)

siendo J la matriz jacobiana de las derivadas parciales de las observaciones con respecto a
cada uno de los parametros:

g.ﬁ 0xXy
doby dbnp
J=] : (3.25)
9XNe 9XNe
dby dbnp

Para la determinacion del estimador de la varianza s° se utilizé:

2
2 - Z(XAEGIZ:-X;:G]‘MSte) (3.26)

S

3.7. Ajuste de parametros para el modelo Potencial

Los resultados obtenidos del ajuste de pardmetros para el modelo potencial se
muestran en la Tabla 3.1. Los limites de confianza (LI: limite inferior y LS: limite superior)
para los parametros obtenidos, son determinados a un 95% de nivel de confianza

(correspondiendo a t_g/2= 1,96).

Tabla 3.1. Resultados de la regresion para el modelo potencial.

Pariametro Valor LI LS

km [=] m*"/min.Kgee.mol®?  0,0067  0,0060 0,0074
E [=] Kcal/mol 22,6 22,1 23,1
n 0,07 0,06 0,08
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Para todos los parametros, los limites de confianza son fisica y estadisticamente
aceptables. El valor de la funcidon objetivo obtenido fue de 0,041.

En la Figura 3.2 se muestran los resultados obtenidos con el conjunto de parametros
regresionado para los datos experimentales en las condiciones de 200 mg de catalizador y

4000 mgC/m’ de composicion inicial de acetato de etilo.

1,0

0.8

O exp
0,6

ajuste

0,4

0,2

0,0 =
100 120 140 160 180 200 220 240
1°Cj

Figura 3.2. Conversion en funcion de la temperatura de reaccién obtenida con el modelo potencial y

datos experimentales para 200 mg de catalizador y 4000 mgC/m’ de concentracién de entrada.

Cuando se varia la masa de catalizador, se obtiene la grafica de la Figura 3.3 que
muestra la evolucién de la conversion para 100 y 200 mg de catalizador. En este caso se han
tomado los datos calculados y medidos experimentalmente para una concentracién inicial de
2500 mgC/m’ de composicién inicial de acetato de etilo.

En la Figura 3.4 se muestra el comportamiento del modelo para diferentes
composiciones iniciales de acetato de etilo, para una masa de catalizador de 100 mg.

De los resultados del contraste entre datos experimentales y calculados con el modelo
del reactor acoplado a la cinética de tipo ley de potencia, se observa que el modelo predice

satisfactoriamente la evolucion de los valores medidos experimentalmente.
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1,0 e S
[®)

X O exp-100mg !

08 = = = 3juste-100 mg ¢
4 exp-200mg !
— gjuste-200 mg N

100 120 140 160 180 200 220 240
I*cj

Figura 3.3. Conversion en funcion de la temperatura de reaccion obtenida del modelo potencial y

datos experimentales para 2500 mgC/m’ de concentraci6n de entrada.

1,0 . 675 :'A%IA_
X B
AE ;A
0.8 O exp-1000 mgC/m3 a
’ ajuste-1000 mgC/m3 ¢/
O exp-2500 mgC/m3 / ':'
- = = ajuste-2500 mgC/m3 ,’ K
0,6 A  exp-4000 mgC/m3 O I} A’
------ ajuste-4000 mgC/m3 d /

220 240
Irec

Figura 3.4. Conversion en funcién de la temperatura de reaccion obtenida del modelo potencial y

datos experimentales para 100 mg de catalizador.

Respecto del orden de reaccion, éste dio un valor muy cercano a cero lo que indicaria

un considerable efecto inhibidor de las moléculas de reactivo para este catalizador. En cuanto
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a la energia de activacion dio un valor que estd dentro de los rangos predichos en otras
investigaciones para casos similares (Kaskantzis Neto y Moura, 1997; Everaert y Baeyens,
2004).

3.8. Ajuste de pardmetros para el modelo LHHW

El valor del parametro K result6 ser alto indicando que la cinética es de orden cercano
a cero. A partir de este resultado se hizo un andlisis de sensibilidad resultando una bondad del
ajuste que indic6 que la velocidad de reaccién es poco sensible al parametro K. comparado
con el parametro k, por lo que se lo consider independiente de la temperatura.

Con el mismo procedimiento seguido para el ajuste del modelo cinético potencial, se
llevé a cabo el ajuste para el modelo LHHW, obteniéndose los resultados mostrados en la
Tabla 3.2. Los limites de confianza para los parametros obtenidos en el ajuste han sido
determinados a un 95 % de nivel de confianza.

Tabla 3.2. Resultados de la regresion para el modelo LHHW.

Parametro Valor LI LS
km [=] mol/Kgcy.min 0,0051 0,0050 0,0053
E [=] Kcal/mol 22,9 22,6 23,2
K.[=] m*/mol 5820,1 5730,8 5909,4

El valor de la funcion objetivo obtenido fue de 0,039. En la Figura 3.5 se muestra el
comportamiento de los valores de la conversion de acetato de etilo experimental y los valores
obtenidos con el modelo LHHW utilizando los parametros presentados en la Tabla 3.2.

Del mismo modo que para el modelo potencial, para observar la respuesta del modelo
LHHW para distintos valores de masa de catalizador, se ha graficado en la Figura 3.6 la
evolucion de 1a conversién para 100 y 200 mg de catalizador. En este caso se han tomado los

datos calculados y medidos experimentalmente para una concentracion inicial de acetato de
etilo de 4000 mgC/m’.
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o

100 120 140 160 180 200 220 240
Ir°cj

Figura 3.5. Conversion en funcidén de la temperatura de reaccién obtenida del modelo LHHW y datos
experimentales para 100 mg de catalizador y 2500 mgC/m’ de concentraci6n de entrada.

1,0
Xue 0.8 O exp-100mg
’ - = = 3juste-100 mg "
A exp-200 mg I}
0,6 ajuste-200 mg /

0,4

0,2

0,0
100 120 140 160 180 200 220 240
I

Figura 3.6. Conversion en funcién de la temperatura de reaccién obtenida del modelo LHHW y datos
experimentales para 4000 mgC/m’ de concentracién de entrada.

En la Figura 3.7 se muestra el comportamiento del modelo LHHW para diferentes

composiciones iniciales de acetato de etilo, habiendo utilizado los datos experimentales

correspondientes al caso de 200 mg de catalizador.
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1,0
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Figura 3.7. Conversion en funcién de la temperatura de reaccién obtenida del modelo LHHW y datos

experimentales para 200 mg de catalizador.

La comparaciéon entre los valores experimentales y predichos por el modelo de
LHHW, con los parametros obtenidos a partir de la regresion resulta altamente satisfactoria,
indicando que se ha obtenido una expresion cinética global que representa adecuadamente la
oxidacion de acetato de etilo. Los intervalos de confianza calculados para los parametros
obtenidos dieron valores razonablemente aceptables. La funcion objetivo logré ser
minimizada a un valor ligeramente inferior que con el modelo potencial.

En cuanto al valor de la energia de activacién logrado, éste es comparable con otros
predichos en investigaciones para casos cercanos al de estudio en este trabajo (Kaskantzis

Neto y Moura, 1997; Everaert y Baeyens, 2004).

3.9. Anilisis de aleatoriedad de los resultados de la regresion

Una vez ajustados los parametros de los modelos, resulta necesario garantizar que se
cumplen las hipdtesis estadisticas sobre las que se soporta: independencia de las
observaciones muestrales, normalidad de los valores de la variable dependiente para cada

valor de la variable explicativa, homocedasticidad (varianza constante) y relacién lineal entre
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las dos variables. La informacion mds relevante la aportan los graficos de paridad y de los
residuos. Los residuos habran de tener una distribucién normal de media cero y varianza
constante. El modo maés sencillo para comprobar si esto se verifica es obteniendo una
impresién visual a partir de un grafico de los residuos frente a la variable dependiente.

Se presentan en las Figuras 3.8 a 3.11 las graficas de paridad y de errores de los
resultados de las regresiones realizadas. En la Figura 3.8 se muestran los valores de la
conversion estimada frente a la conversién observada experimentalmente para la regresion del

modelo potencial.

1,0
XAEQIM

0.8

0,6

0,4

0,2

0,0

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

XUE exp

Figura 3.8. Conversion calculada vs. conversién observada para modelo potencial.

En la Figura 3.9 se muestran los residuos (errores absolutos calculados como
diferencias de conversiones) frente a la conversién observada experimentalmente para la
regresion del modelo potencial. El calculo de residuo medio aritmético da 4,4 %.

En la Figura 3.10 se muestran los valores de conversion calculada versus conversién
observada experimentalmente para la regresion del modelo LHHW.

En la Figura 3.11 se muestran los residuos frente a los valores de conversién
observada experimentalmente para la regresién de los pardmetros del modelo LHHW. El
célculo de residuo medio aritmético da 4,2 %.
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Figura 3.9. Residuos vs. conversién observada para modelo potencial.
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Figura 3.10. Conversion calculada vs. conversién observada para modelo LHHW.

-94 .



CAPITULO 3 Ajuste de expresiones cinéticas para la eliminacién de acetato de etilo en catalizador Mn9Cul

0,15
Residuos
0,10
X b 4
X
0’05 x X x x x x &
X x x L
0,00 H T T -1 *
x
0j0 0,2 ‘ 04 0.6 x 0,8 0
X
0,05 x = X
b 4
0,10 x
X
0,15
XAE&q)

Figura 3.11. Residuos vs. conversion observada para modelo LHHW.

Las conversiones se predicen razonablemente bien en el intervalo de condiciones
estudiado, observandose un poco mas de fluctuacion en algunos valores intermedios de

conversion. Los residuos estan aleatoriamente distribuidos en ambos modelos.

3.10. Discusion acerca de la validez de las hipé6tesis simplificatorias consideradas en el

modelo matematico del reactor

A continuacién se presenta un andlisis de la validez de algunas de las hipdtesis
simplificatorias adoptadas para el modelo matematico del reactor experimental. Estas
verificaciones son realizadas “a posteriori” de las regresiones debido a que requieren para su
determinacion el conocimiento de los valores de parametros cinéticos, como energia de

activacion y orden de reaccion.
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3.10.1. Resistencia externa a la transferencia de masa

El coeficiente de Mears (Cpm) permite decidir si puede despreciarse el transporte de
masa externo; esto es asi cuando su valor es menor a 0,15. Este coeficiente se calcula

mediante la siguiente expresion (Fogler, 2001):

C __ TAE(obs)PpRpn
c“AE

(3.27)

siendo:

Cunm: coeficiente de Mears

Py densidad del lecho [=] Kgea/m®

k.: coeficiente de transferencia de masa [=] m/s
Rp: radio de particula [=] m

n: orden de reaccién

Para la prediccion del coeficiente de transferencia de masa k. se utiliza la siguiente
correlacion (Ertl y colab., 1999):

Sh=2+1,1 Re®65c'/3 (3.28)
donde:
, kcdp
Nimero de Sherwood: Sh = ~ (3.29)
AB
Ntimero de Schmidt: Sc=- ;‘ (3.30)
AB
d
Nimero de Reynolds: Re =2 ”:’l 2 (3.31)
siendo:

Vg: velocidad superficial=(velocidad intersticial).(&,) [=] m/s
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dp: diametro de la particula [=] m

Ep : porosidad de la particula

u : viscosidad del gas [=] Kg/m.s

p : densidad del gas [=] Kg/m®

D, : difusividad binaria entre A y B [=] m%/s

En todas las condiciones operativas el coeficiente de Mears (Cym) resulté menor que
0,15. Por tal motivo es posible aceptar la hipdtesis que establece despreciar la resistencia a la

transferencia de masa externa como valida.
3.10.2. Resistencia externa a la transferencia de energia

Mears también proporciona un coeficiente (Cp,) que permite analizar la importancia
de la transferencia externa de energia. Nuevamente, si este coeficiente es menor a 0,15, es
posible despreciar la resistencia externa a la transferencia de energia. Este coeficiente se
calcula mediante (Fogler, 2001):

_ —AHRTAE(0bs)PbRpE
Cre = hT?R, (3.32)

siendo:

Cuxe: coeficiente de Mears

p»: densidad del lecho [=] Kgca/m®

h: coeficiente de transferencia de calor [=] W/m? K
E: energia de activacion (J/mol)

Rg: constante de los gases = 8,31 J/mol K

AHp. calor de reaccion [=] J/mol

Para la prediccion del coeficiente de transferencia de calor 4 se utiliza (Ertl y colab.,
1999):
Nu =2+ 1,1 Re%5pri/3 (3.33)
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donde:
, hd
Numero de Nusselt: Nu = —P-k (3.34)
t
. CpHt
Numero de Prandtl: Pr = o (3.35)
t
siendo:

k.: 1a conductividad térmica de la mezcla helio-acetato de etilo [=] W/m K.

Cp: calor especifico del gas [=] J/mol K

De los resultados del célculo del coeficiente de Mears para energia para todos los
ensayos correspondientes al acetato de etilo, se observa que para conversiones mayores al
10%, en la mayoria de los ensayos el C) resulta mayor que 0,15. En base a este resultado, se
procedi6 a determinar los incrementos de temperatura producidos por efecto de las
resistencias al transporte de energia externo a la particula catalitica.

Para la determinacion de estos incrementos se plantean las siguientes ecuaciones de

conservacion de la masa y la energia en la superficie de la particula:

NaeTaePcVp = kC(CAEg - CAEs)Ap =k AC4eAp (3.36)
NaeTaePVpAHg = h(Ts — T,)A, = hATA, (3.37)

De estas ecuaciones combinadas se obtiene:

ko AH

T, = %

RACue + T, (3.38)

Debido a que el producto 7,g74g es funcién de T, introduciendo (3.38) en (3.36),

queda una ecuacion no lineal en C4gg, a resolver para cada condicién operativa.
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Se determinaron los gradientes de concentracién y temperatura en ensayos a alta
conversion (alta temperatura), que son los que evidenciaron mayor Cy,. Analizadas las
condiciones experimentales mas criticas (mayores temperaturas y/o conversiones), para
ambas expresiones cinéticas (potencial y LHHW), los AT no fueron mayores a 0,5 °C y los
(AC 4 /C4£) no fueron mayores a 1,5 %.

Estos resultados aseguran que para las condiciones experimentales ensayadas las

resistencias externas al transporte de masa y energia resultan despreciables.
3.10.3. Isotermicidad

Se evalud el grado de alejamiento de la condicién de isotermicidad del reactor
experimental, condicion supuesta entre las hipdtesis simplificatorias del modelo. Para hacerlo
se han determinado los valores de temperatura maxima y minima dentro del reactor y el valor
promedio. Se han tomado como indicadores del alejamiento de la isotermicidad a la diferencia
entre la temperatura maxima y minima dentro del reactor (teniendo en cuenta adicionalmente
el valor medido), y a la diferencia entre la temperatura medida y el promedio dentro del lecho.

Para la determinacion de las temperaturas se ha planteado un modelo bidimensional,
considerando el balance de energia correspondiente e incorporando una funcién que
represente el término de generacion de calor asociado a la reaccién quimica (Mariani y colab.,
2009).

El planteo del balance de energia en el reactor se realiz6 para tres zonas: zona 1) la de
entrada previa a la zona catalitica, zona 2) la zona de reaccién o lecho catalitico, y zona 3) la
zona de salida de los productos, los cuales retornan por el 4nulo externo que contiene al
reactor (ver esquema de la Figura 3.1). Se ha considerado simetria axial y comportamiento

pseudohomogéneo en la zona de reaccion. La ecuacién del balance de energia queda:

%6 , a%6
k. (E + ;3?) +fi(z) =0 (3.39)
donde:

i=zonai(1,2y3)
6=T-T



CarimLo3 Ajuste de expresiones cinéticas para la eliminacidn de acetato de etilo en catalizador Mn9Cul

T* : temperatura de entrada [=] °C

fi(2) : velocidad de generacion de calor para la zona i [=] W/m’
ky: conductividad térmica para la zona i [=] W/m °C

Z: coordenada axial [=] m

r: coordenada radial [=] m

Se establecen las siguientes condiciones de contorno:

-D;l<r<§ Z2==00 6=0 (3.40)
F<r<y z=0 8 =6 (3.41)
- D - a_e %
red v Tl"=i§ B T”|f=i? » o ke r=tl  Porl=yl .42
= 4 (Do _ ) a8 _
r=4% ( 2 keg rly=s(20-e,) ue|._ £(20-¢,) (3.43)

siendo:

U: coeficiente global de transferencia de calor [=] W/m? °C

k..: conductividad térmica efectiva del lecho catalitico [=] W/ m °C
k:: conductividad térmica del cuarzo [=] W/ m °C

k;;: conductividad térmica del gas [=] W/ m °C

ey : espesor del vidrio [=] m

En las paredes de vidrio, en la placa soporte, en la termocupla y en el espacio de aire
estanco, se considera s6lo conduccion. Entre la pared externa del anulo y la superficie del
horno el calor se transfiere por conduccién y radiacién. Se supone que el espacio que existe

entre ambas superficies estd ocupado por aire estanco transparente a la radiacion.
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Para calcular el calor total liberado por las reacciones, (), se utiliz6 la siguiente

expresion:

Q = f,(2)Vp = FCJe X4p (—AHR) (3.44)
siendo:

Q: calor liberado por la reaccién [=] W
f2(2): velocidad de generacién de calor para la zona 2 (lecho catalitico) [=] W/m’
Vg : volumen del lecho catalitico [=] m’

AHp: calor de reaccién a la temperatura de cada condicién operativa [=] J/mol

La resolucion de las ecuaciones planteadas se realiz0 numéricamente, para lo cual se
empledé el programa Femlab 3.2 (COMSOL) de resolucién de ecuaciones diferenciales
parciales por el método de los elementos finitos.

A partir de la resolucién del modelo planteado, el aumento de temperatura maximo en
el reactor fue determinado para cada condicidon experimental ensayada con acetato de etilo, y
los méximos aumentos fueron de aproximadamente 6 °C, lo que ocurrié para las mayores
concentraciones (4000 mgC/m?’) y a altas temperaturas (mayor que 200 °C).

Posteriormente la temperatura de operacion experimental fue corregida con dos

opciones:

. 0 , ATmax
Correccion [1] : T=T"+ — (3.45)
Correccion [2] : T =T%+ AT, (3.46)

Para cada tipo de correccion se determinaron nuevos parametros cinéticos para ambos
modelos. Las correcciones de temperatura introducidas conducen a cambios relativos entre 5

y 8 % en los parametros estimados en ambos modelos.
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3.10.4. Andlisis del factor de efectividad

En la Figura 3.12 se muestra la variacién del factor de efectividad calculado segutn la
propuesta de Wijngaarden y colab. (1998) para €l modelo LHHW tal como se propuso en la
Seccién 3.4.2. En este caso particular se presenta la variacién con la temperatura de reaccién,
representando una masa de catalizador de 200 mg y para las tres concentraciones iniciales de
acetato de etilo con que se trabajo en las pruebas experimentales.

Los valores alcanzados por el factor de efectividad a altas temperaturas de reaccién
demuestran que es correcto haber considerado como apreciables las resistencias internas a la

transferencia de masa para todas las condiciones estudiadas.

200 mgr
 [— —_— — : !
w-\,\\ ~ \ \_\\ J
0.9- N\ \ \ |
\ \ | 3
0.8 = “\‘ \\\. \ ;
\ \ \ | 4000 mgC/m3 4‘
0.7 = Y K S ——
\ \ \ |
\ | |
0.6- \ \ :
5 g \‘. \ _____.\__\' |
3 Z 05- | 2500 mgC/m3 -
g8 i \ ; ;
w 04‘ \:‘. \ ! H
03- 1000 mgC/m3 j\-, di
0.2- | \ \ ]
0.1~ \ \ \ _!
- \\_ \ i
0 ‘ e
160 170 180 190 200 210 220
™C

Figura 3.12. Factor de efectividad vs. temperatura para el modelo LHHW, representando ensayos de

200 mg de catalizador, paramétrica en la composicién de entrada de acetato de etilo.

3.11. Conclusiones

Se presenté un modelo matematico para representar el reactor de laboratorio para
eliminar el acetato de etilo, componente mas abundante y de mayor dificultad de eliminacién
del efluente industrial estudiado en este trabajo. El empleo del modelo propuesto supone
ciertas hipétesis que fueron analizadas y verificadas.
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Con respecto a las restricciones impuestas por las condiciones experimentales sobre
los fendmenos de transferencia de masa interna de la particula, no fue posible descartar la
incidencia de esta resistencia y, por consiguiente, fue considerada en el modelo incorporando
una expresion aproximada para el célculo del factor de efectividad.

Las limitaciones a la transferencia de masa y energia externas a la particula no fueron
consideradas por resultar de muy poca significacién. Lo mismo ocurrié con la transferencia de
energia interna en la particula, donde la alta conductividad del catalizador permite despreciar
la resistencia asociada a la misma.

Se evalud el grado de alejamiento de la condicién de isotermicidad del reactor
experimental supuesta entre las hipétesis simplificatorias del modelo del reactor. Para hacerlo
se determinaron los valores de temperatura maxima y minima dentro del reactor y el valor
promedio. Con este objetivo se planteé un modelo bidimensional, considerando el balance de
energia correspondiente e incorporando una funcién que representa el término de generacién
de calor asociado a la reaccién quimica. Los maximos aumentos de temperatura obtenidos
permitieron validar la hipétesis de isotermicidad adoptada, dando una estimacion del error
cometido con dicha hipdtesis.

Se propusieron expresiones cinéticas sencillas y se llevé a cabo un ajuste de los
correspondientes parametros a partir de los datos experimentales. Se logr6 un ajuste adecuado
de los datos, obteniéndose los parametros cinéticos planteados para las dos expresiones de
velocidad de reaccion utilizadas: tipo potencial y tipo LHHW.

Con ambos modelos propuestos, potencial y LHHW, se concluye que esta reaccién
ocurre con un orden de reaccion muy cercano a cero lo que indicaria un considerable efecto
inhibidor de las moléculas de reactivo para este catalizador. En cuanto a las energias de
activacion dieron valores que estan dentro de los rangos predichos en otras investigaciones
para casos similares.

De los resultados del contraste entre los datos experimentales y los obtenidos con el
modelo, se observa que los modelos predicen satisfactoriamente la evolucién de los valores
medidos experimentalmente. Las conversiones se predicen con razonable certidumbre en el
intervalo de condiciones estudiado, observandose alguna fluctuacién en valores intermedios

de conversion. Los residuos estidn aleatoriamente distribuidos para ambos modelos.
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Asimismo, los intervalos de confianza obtenidos para los pardmetros estimados son
adecuados.

La funcion objetivo logré ser minimizada a un valor ligeramente inferior en el modelo
LHHH, y el calculo del residuo medio aritmético también dio un valor levemente inferior en
el modelo LHHW, por lo que se decide continuar con este modelo cinético en los capitulos

posteriores de esta tesis.
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Capitulo 4

Reactor monolitico para la combustion catalitica de

acetato de etilo

En este capitulo se presenta el modelo matematico utilizado para representar el
comportamiento de un reactor monolitico para la aplicacién en estudio y se destacan las
caracteristicas relevantes de operacién y funcionamiento. Posteriormente, se analizan las
diferentes hipdtesis simplificatorias asumidas en el planteo del modelo matematico
(conduccion axial de calor por la matriz sélida, efecto de la dispersién axial de calor y masa
en la fase gas, resistencia interna a la transferencia de calor en el catalizador). Finalmente, se
realiza un analisis de la influencia de condiciones operativas en la entrada al reactor
(temperatura, caudal y composicion) que resultan de sumo interés para la operacion del

mismo.

4.1. Introduccion

Los reactores de lecho fijo son utilizados en una amplia gama de procesos de
combustion catalitica. En estos equipos, las particulas de catalizador se encuentran
distribuidas normalmente al azar en un lecho por el que pasa el flujo con los reactivos a tratar.
Sin embargo estos reactores presentan alta caida de presioén y problemas de ensuciamiento por
material particulado (presentes en los reactivos o formados en el propio reactor). En virtud de
estas desventajas, investigaciones mas recientes estdn abocadas al estudio y desarrollo de
catalizadores estructurados, siendo los llamados monolitos los de mayor grado de desarrollo y
aplicacion hasta el momento (Cibulski y Moulijn, 2006; Tomasic y Jovic, 2006; Kolodziej y
Lojewska, 2007).
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El reactor monolitico esté constituido por una pieza Unica con gran nimero de canales
paralelos a través de los cuales fluye el gas (ver Figura 4.1). Las paredes no son permeables
y el catalizador estd uniformemente disperso sobre la propia estructura o se halla disperso en

una capa porosa de gran area (washcoat) con la que se revisten las paredes de los canales.

Figura 4.1. Esquema de un médulo monolitico.

Los moédulos monoliticos, normalmente de tamarios estandarizados por el fabricante, y
segun las caracteristicas usadas en la aplicaciéon, son ensamblados en diferentes
configuraciones (verticales, horizontales, compactas, con espaciados intermedios, etc.) de
forma tal de completar la necesidad de volumen requerida de reactor. Una posibilidad de

ensamble se muestra en la Figura 4.2,

Figura 4.2. Esquema de ensamble vertical de mdédulos monoliticos.

Los canales de los reactores monoliticos pueden presentar diferentes formas
geométricas: cuadrada, triangular, circular, sinusoidal, hexagonal, etc. Sin embargo, se
fabrican de modo que todos los canales presenten las mismas dimensiones y espesor de pared,
conduciendo a un determinado valor de densidad de canales, el cual es un importante
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parametro de disefio de estas estructuras. Los materiales utilizados para la estructura pueden
ser ceramicos 0 metalicos.

Una caracteristica sobresaliente de los reactores monoliticos consiste en que los
reactivos, al difundir a través de capas delgadas generan resistencias internas al transporte de
masa mucho menores que en los reactores de lecho fijo. Ademads, la caida de presion a través
de los canales delgados y rectos, por los cuales los reactivos fluyen normalmente en régimen
laminar, es en general 2 ¢ 3 6rdenes de magnitud menor que para reactores de lecho fijo
(Irandoust y Andersson, 1988; Cibulski y Moulijn, 1994).

Por otro lado, y precisamente por tal homogeneidad en los canales, el tamafio de los
mismos usualmente permite el paso de material particulado contenido en la corriente de
reactivos, sin producir ensuciamiento dentro del reactor (James y colab., 2001). Otra ventaja
que presentan los monolitos frente a los reactores convencionales de lecho fijo es su
resistencia mecanica. Los reactores monoliticos exhiben una gran resistencia mientras que los
reactores de lecho fijo presentan serios problemas de atricién del catalizador. Finalmente,
cabe destacar que los monolitos, al poder ubicarse en cualquier posicién dentro de un equipo
(vertical, horizontal) sin afectar su performance, provee de una flexibilidad importante a la
hora de disefiar fisicamente una planta. Monolitos impregnados con catalizadores basados en
Mn soportado han sido estudiados para la combustion de metano (Requies y colab., 2008). El
efecto del soporte sobre la actividad del catalizador también ha sido investigada (Mitsui y
colab., 2008).

El modelado matematico del problema de difusidn-reaccién en reactores monoliticos
es descripto en varios libros, como por ejemplo Froment y Bischoff (1990), Hayes y
Kolaczkowski (1997) o Cybulski y Moulijn (2006). Se han utilizado diferentes modelos
matematicos aplicados a reactores monoliticos. En la mayoria de los casos, se trata de
modelos heterogéneos, teniendo en cuenta, o no, las resistencias internas a la transferencia de
masa, unidimensionales y en estado estacionario. Entre los autores que han utilizado este tipo
de modelo para diferentes aplicaciones cabe mencionar: Hegedus (1975), Heck y colab.
(1976), Irandoust y Andersson (1988), Mazzarino y Barresi (1993), Cybulski y Moulijn
(1994), Groppi y colab. (1995), Di Benedetto y colab. (2003) y Chen y colab. (2008). Con un
mayor grado de detalle, modelos bi y tridimensionales han sido utilizados para representar

reactores monoliticos (Young y Finlayson, 1976; Groppi y colab.,, 1995; Hayes y
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Kolaczkowski, 1997; Canu, 2001; Balakotaiah y colab., 2002; Kolaczkowski, 2003; Hayes y
colab., 2004; Chen y colab., 2008).

Resulta conveniente que el modelo sea sencillo y tenga la menor cantidad de
parametros a ajustar, y aun asi que posea la capacidad de realizar una simulacién realista del
proceso y que provea habilidad predictiva. La decision a tomar en cuanto al tipo de modelo a
utilizar se basa fundamentalmente en la precision con que se dispone de los datos de entrada
al modelo, la exactitud deseada en la solucién, la potencia del método empleado en su
resolucién y la relevancia de los distintos fendmenos que tienen lugar.

En general, y dada la complejidad matematica de los modelos que representan los
fenémenos que tienen lugar en este tipo de procesos, varias investigaciones han sido llevadas
a cabo con la finalidad de simplificar la resolucién y poder realizar un analisis desde un punto
de vista tecnologico integral del proceso. Balakotaiah y West (2002) propusieron una
metodologia para unificar el tratamiento en distintas formas transversales del monolito
(circular, cuadrada, triangular, etc.), de manera que se simplificase la determinacion de la
conversion en catalizadores monoliticos con reaccién rapida, y régimen controlado por la
transferencia de masa externa. Encontraron que la conversién de salida es una funcién del
numero de Peclet transversal, y que depende muy poco del nimero de Peclet axial. También
mostraron que la curva de conversion de salida versus el nimero de Peclet transversal es
universal para las distintas formas que trabajaron y que puede ser de gran utilidad para
interpretacion de datos experimentales sobre transferencia de masa en monolitos.

En base a las ventajas mencionadas de monolitos frente a reactores de lecho fijo, y por
tratarse de una tecnologia mas promisoria, se propone analizar el comportamiento del
catalizador Mn9Cul depositado sobre un monolito ceramico, cuyas caracteristicas fueron

tomadas de un sistema actualmente en etapa de desarrollo en INTEQUI-San Luis.

4.2. Descripcion del reactor monolitico en estudio
A continuacion se describen los elementos que forman el reactor monolitico que va a

ser estudiado para la aplicacion seleccionada en esta tesis. Las partes constitutivas de un

reactor monolitico son basicamente la estructura soporte, el washcoat que contiene al
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catalizador o material activo, el cono de ingreso y distribucién de la corriente de entrada, el
cono de egreso de los productos y la carcasa de cubierta del reactor.

Las estructuras, soporte de los catalizadores monoliticos, son construidas de dos tipos
de materiales: ceramicos o metdlicos. Los soportes cerdmicos pueden ser divididos en
soportes de baja y de alta area superficial. En aplicaciones de combustion catalitica se usan
principalmente soportes cerdmicos de baja drea superficial y soportes metélicos, ambos de
buena resistencia térmica y estabilidad. Los soportes ceramicos han sido més utilizados hasta
¢l momento, por lo que se encuentran en un mayor estado de desarrollo y perfeccionamiento,
ademas de ser mas econémicos. En los ultimos afios se han llevado a cabo investigaciones en
el drea de los soportes metalicos para mejorar performance y costo (Burgos y colab., 2002,
Barbero y colab., 2006).

La cordierita sintética (2Mg0.2A1,03.5S510;), como soporte ceramico de baja area
superficial, es el material mas utilizado para la manufactura de monolitos. Se utilizan como
materias primas para su fabricacién: caolin, talco, alimina, hidréxido de aluminio y silica.
Estos componentes son mezclados hasta formar una pasta, la cual es luego extrudada y
calcinada (Heck y Ferrauto, 1995). La cordierita presenta interesantes caracteristicas, en
particular, tiene un muy bajo coeficiente de expansién térmica, lo cual hace que varien muy
poco sus dimensiones frente a grandes variaciones de la temperatura (Cybulski y Moulijn,
2006). Presenta también buena resistencia mecanica, exhibiendo un punto de fusién superior
a los 1300 °C (Heck y Ferrauto, 1995).

Es usual depositar el catalizador en una fina capa que recubre toda la superficie interna
de los monolitos (ver Figura 4.3). En algunos casos como en el de estudio aqui, es
conveniente el agregado de un compuesto ligante (binder) que le da buena adherencia al
catalizador. Ambos componentes, catalizador y binder, conforman la capa activa o washcoat.
Ademas de proveer una elevada 4rea superficial, el washcoat permite mantener la actividad,
selectividad y durabilidad del catalizador, y en algunas reacciones también mejora la
estabilidad. Los materiales mas comtinmente utilizados como binder son 6xidos inorganicos
de alta 4rea superficial, siendo la alimina (Al,Os) la més utilizada (Hu y colab., 2008). En
estudios con diferentes sustratos como y-Al;O3 y SiO; para catalizadores basados en Pt en la
combustion de etanol, resultdé mas adecuado el primero de los mencionados en todos los
ensayos (Petkovic y colab., 2009). Existen varios tipos de alimina, la més usada en este tipo

de aplicacion es la y-Al,O; (Hayes y Kolaczkowski, 1997; Cybulski y Moulijn, 2006).
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Para los trabajos de escalado del catalizador Mn9Cul en un reactor monolitico se
prevé la utilizacion de estructuras monoliticas de cordierita, las cuales se comercializan
estandarizadas, uno de cuyos productos (400 cell - Corning) ha sido seleccionado para la
construccion de un futuro prototipo en el grupo de trabajo. El ligante o soporte utilizado para
la deposicién del catalizador sobre los monolitos de cordierita es alimina proveniente de un
gel comercial (Nyacol). Esta alimina tiene excelentes propiedades y ha sido muy util para la
optimizaciéon del depdsito del catalizador a base de Mn y Cu sobre la cordierita. Se ha
sintetizado in sifu sobre monolitos ceramicos, con un método de escasos pasos operativos. En
la Figura 4.4 se¢ muestra una imagen SEM de una de las pruebas de deposicion realizadas y
en etapa de mejoramiento. En este procedimiento, la alimina es cargada previamente por
medio de un precursor que da como resultado una carga de 63 mg de Al,O; por cm® de
monolito. Posteriormente, se forma el catalizador sobre el depésito de soporte dando como

resultado 16 mg de fase activa depositada por cm® de monolito.

Tamano de celda (d)

A Espesor de pared (s)

4—==:Espesor de capa activa (Lw)

Seccion abierta

Figura 4.3. Representacion de la acumulacion de material activo en las areas internas del monolito.

Trabajos paralelos a esta tesis, llevados a cabo por el grupo de trabajo, en catalizadores
soportados basados en Mn aportan informacién acerca de la influencia de la naturaleza del
soporte (composicion, acidez superficial), la naturaleza del precursor (organico, inorganico) y

la carga de manganeso (fase activa) (Agiiero y colab., 2008). Si bien el catalizador utilizado
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en dicho trabajo no fue exactamente el mismo que el utilizado en esta tesis, estos resultados
han aportado importante informacién para el mejoramiento de los catalizadores basados en
Mn-Cu. Catalizadores de 6xidos de manganeso soportados sobre Al,O; y Mg-Al,O; fueron
preparados a partir de dos precursores diferentes: acetato de manganeso y nitrato de
manganeso, con dos cargas de manganeso. Los més activos, probados con etanol, resultaron
ser los que se prepararon con acetato de manganeso. La naturaleza y caracteristicas (medidas
a través de espectroscopia de fotoelectron de rayos X, difracciéon de rayos X (DRX),
fluorescencia de rayos X, espectroscopia Raman, microscopia de escaneado electrénico
(SEM), reduccién térmica programada (RTP) y 4rea superficial especifica (BET)) resultaron

ser muy dependientes del precursor utilizado, més que del soporte y la carga de manganeso.

EHT = 15.00 kV WD= 20 mm Zone Mag= 60X Signal A = QBSD

Figura 4.4. Imagen SEM de catalizador y soporte depositado sobre estructura de cordierita.

Posteriores tratamientos del soporte (alumina) con agua, y diluido con 4cido nitrico
fueron investigados (Agiiero y colab., 2009). Se detect6 la ocurrencia de modificaciones de
propiedades fisicas y quimicas del mismo (porosidad, 4rea superficial, punto isoeléctrico y
acidez superficial) que mejoraron la actividad catalitica del catalizador basado en éxido de
manganeso soportado en monolitos, testeado en la combustion de etanol y tolueno. Esto es
debido a que los tratamientos afectaron la interaccion de los 6xidos de manganeso con el
soporte ¢ incrementaron la dispersion de la fase activa. Ademas, a mayor carga de manganeso

la mejor performance catalitica esta asociada a una mayor capacidad de adsorci6én de oxigeno.
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4.3. Modelo matematico del reactor monolitico

Se propone utilizar un modelo unidimensional heterogéneo en estado estacionario para
representar la operacion de un reactor monolitico para la combustién de acetato de etilo. Los
efectos de turbulencias en la entrada de los monolitos son usualmente muy pequefios y, para
las dimensiones normales de los canales, el perfil de velocidades se desarrolla en una longitud
despreciable frente a la propia de los canales (Irandoust y Andersson, 1988). También los
perfiles térmicos y de concentracidn se desarrollan en distancias muy pequeilas, por lo tanto
es comun asumir flujo completamente desarrollado en todo el reactor.

A pesar de que en régimen laminar hay un perfil de velocidades en los canales de un
reactor monolitico, una hipdtesis usualmente aceptada es el empleo del flujo pistén para
representar el transporte convectivo de la mezcla gaseosa por los canales. El fenomeno de
dispersién axial es en general despreciable cuando se trabaja con gases (Hayes y
Kolaczkowski, 1997).

Considerando una buena distribucion del flujo a la entrada del reactor monolitico
puede suponerse que todos los canales funcionan de manera similar. Por esta razén lo usual
es simular el comportamiento de un solo canal, el cual puede considerarse como
representativo de los demas (Groppi y colab., 1995 y 1999; James y colab., 2001). La
reaccion, de esta manera, generara una cantidad de calor similar en todos los canales. Si el
reactor opera de manera adiabética, puede asumirse ademaés que las diferencias de temperatura
en la direccidn transversal al flujo son despreciables, por lo que cada canal opera térmica y
fluidodinamicamente igual.

Al generarse altos flujos de calor en las paredes de los canales, suelen generarse
diferencias de temperatura entre la superficie del sélido y el seno de la fase gas, que requiere
de estudio y analisis. Por esta razén se plantean modelos heterogéneos. En lo que respecta a la
transferencia de masa, en este tipo de aplicaciones las diferencias entre las concentraciones en
el solido y en el seno del gas deben ser analizadas pero no son demasiado incidentes en
general; las mayores resistencias a la transferencia de masa tienen lugar dentro del
catalizador.

En resumen, el modelo matematico a plantear es un modelo unidimensional

heterogéneo que asume como validas las siguientes hipétesis:
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¢ Estado estacionario

¢ Reactor monolitico de seccion transversal cuadrada

¢ Flujo tipo pistén

e Comportamiento similar de todos los canales (coincidencia del tamafio de canales y
buena distribucion del flujo a la entrada del reactor)

o Washcoat isotérmico (en la direccién transversal al flujo)

® Conduccién de calor axial en el s6lido despreciable

El conjunto de ecuaciones que representa la combustion catalitica del acetato de etilo
(AE) en un reactor monolitico adiabatico surge de los respectivos planteos de los principios
de conservacion de la masa, la energia y la cantidad de movimiento. A partir de la ecuacién de
balance de masa para el componente AE se llega a la siguiente ecuacién diferencial para la

variacion de la conversion Xz con la longitud del reactor:

dXag _ 4dk (Carg—Caks)
dz FAEc

4.1)

siendo:

F4£”: Flujo molar de la especie AE por canal a la entrada del reactor [=] mol/s
z: posicion axial [=] m
k.: Coeficiente convectivo de transporte de masa externo [=] m/s
Crg: Concentracion de la especie AE en la fase gas [=] mol/m’
C.x:: Concentracion de la especie AE en la superficie sélida [=] mol/m?
d: Lado del canal cuadrado (tamafio de celda) [=] m

A partir de un balance de energia a lo largo de un canal se obtiene la ecuacién

diferencial para la variacion de la temperatura del gas T, en funci6n de la posicion del reactor:

a1y _
dz WeCp

4.2)
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siendo:

W.: Flujo masico total por canal [=] Kg/s

Cp: Capacidad calorifica media del fluido [=] J/Kg K

h: Coeficiente pelicular de transferencia de calor por conveccion [=] Jm’s K
T, : Temperatura de la fase gas [=] K

T,: Temperatura de la superficie sélida [=] K

Del balance en la interfase sélido-fluido, tanto de masa como de energia se obtienen

las siguientes ecuaciones algebraicas:
NaeTaePwRwlw = k. (CAEg - CAES) (4.3)

NaeTaePwRwlw(—4Hg) = h(T; — Tg) 4.4)
siendo:

r«£: Velocidad molar de reaccién [=] mol/Kgcx S

pv: Densidad del washcoat [=] Kg/m®

R,: Relacién masa catalizador/masa washcoat

n4: Factor de efectividad de la velocidad de reaccion
L,: Espesor de washcoat [=] m

AHp: Calor de reaccién [=] J/mol

La relacion entre C4£¢ y X4 con los flujos molares estan dadas por la ecuacion de los
gases ideales y los respectivos balances de masa macroscdpicos. Estas ecuaciones quedan

explicitadas de la siguiente manera:

P
Cacg = YaE R—T; (4.5)
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La fraccién molar y g, puede ser calculada como:

= Fag
YAE Fr (4.6)

Los flujos molares de los componentes F; pueden ser expresados en funcién de la

conversion de acetato de etilo, considerando la estequiometria de la reaccién que tiene lugar:

Fig = Fe(1 = Xug) 4.7)
Fo = F) = 5F%X.g (4.8)
Fy = F? (4.9)
Fp = 4F% X, (4.10)
Fy = 4F% X e (4.11)

El subindice “O” representa al oxigeno, “N” al nitrégeno, “D” al diéxido de carbono y “W” al

agua.
El caudal molar total serd la suma de los caudales molares de todos los componentes:

FT = FAE + Fo + FN + FD + FW (412)

A partir de la ecuacién de pérdida de carga en tuberias se tiene (Fogler, 2001):

dP _ dv _ 2fG?
5 = Gdz o (4.13)

siendo:

P: Presion del fluido [=] Pa

G: Flujo mésico por unidad de area= We/d [=] Kg/m’s

v: Velocidad media del gas = G/p [=] m/s

p: Densidad del fluido [=] Kg/m®

JS: Factor de friccion de Fanning para tuberias cuadradas en régimen laminar
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Seguin Hewitt y colab. (1994): f=14,23/Re

W,
expresando al numero de Reynolds como: Re = L—‘z

siendo:
M: Viscosidad del fluido [=] Kg/m s
A partir de expresar la velocidad v en funcién de la presién y la temperatura,

utilizando la ley de los gases ideales, de la ecuacion (4.13) se llega a:

[ -Se GR @ =-4F @19

donde:

M: Peso molecular medio del gas [=] Kg/mol
R, : constante de los gases = 8,31 J/mol K

Las condiciones de borde para las ecuaciones diferenciales planteadas son:
paraz=0 ; Xue=0 ;T,=T) ; P=P° (4.15)

Para calcular la pérdida de carga total en el reactor es necesario considerar, ademas de
la pérdida de presion en las celdas del monolito, la pérdida de presion ocasionada por la
contraccion de entrada que sufren los gases al entrar al reactor, y la expansion de salida de los
productos de reaccion para insertarse en el sistema de cafierias. Normalmente, la conexién
entre el reactor y las cafierias de proceso son accesorios del tipo cdnico, que respetan un
angulo minimo adecuado de disefio de 35° (ver Figura 4.5) para minimizar las pérdidas de
carga.

Para calcular la pérdida de carga por contraccién brusca, AP.,n:, @ la entrada del

reactor se utiliza la siguiente expresion (Hewitt y colab., 1994):
v2p
APcopny = (T) kcone (4.16)
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Figura 4.5. Angulo minimo de cambio de seccién de las campanas de succién y descarga.

Las variables vy p se calculan a las condiciones de entrada al reactor. El parametro

kcone Se calcula, para régimen laminar, mediante la siguiente correlacién (Campesi, 2005):

kcone = —0,119T3 — 0,199T2 — 0,082l + 1,1994 4.17)
con:
[ e reaior = @18)
donde:

H: longitud del lado del reactor de seccidon cuadrada [=] m

n.: numero de canales o celdas.

De la misma manera, la pérdida de carga por expansion brusca a la salida del reactor

se calcula como:

APy, = ("z—p) Kexp (4.19)

calculando v y p a las condiciones de salida del reactor. El pardmetro k.,, para régimen

laminar se puede calcular mediante la siguiente correlacién:

Kexp = 0,116T3 + 0,764I'2 - 2,681T + 1,00 (4.20)
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4.4. Expresiones cinéticas y resistencias internas al transporte de masa

Para determinar la velocidad de reaccion dentro del catalizador se utilizard la
expresion cinética del modelo tipo LHHW obtenida en el Capitulo 3. Este modelo cinético

se expresa mediante la siguiente relacion:

kKcCAEs
T = —— 4.
AE = MAE T (4.21)

donde:

K. : Constante de adsorcién del modelo LHHW [=] m*/mol
k : Constante cinética del modelo LHHW [=] mol/s.Kga

La variacién de la velocidad de reaccion dentro del catalizador se cuantifica mediante
el factor de efectividad (7m4g) calculado para este tipo de reactores. En catalizadores
monoliticos, donde el washcoat es muy delgado (del orden de 10-150 um), podrian
considerarse despreciables los efectos de difusion en el washcoar (difusion interna), pero en
muchas reacciones, sobre todo las de combustién catalitica, el efecto puede ser importante
(Hayes y colab., 1999).

La velocidad de reaccidn especifica esta dada por la ecuacion de Arrhenius. Al igual
que en el Capitulo 3 para el reactor de laboratorio, y a efectos de emplear las mismas
variables, se propone aqui usar la ecuacién de Arrhenius reparametrizada a una temperatura

T'», utilizando las siguientes expresiones:
k = k,, exp(—E Vr) (4.22)

donde:

R T Ty

Vp = (4.23)
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siendo:

E: Energia de activacion [=] J/mol
kn : Velocidad de reaccién especifica a T,y [=] mol/s.Kgcat
T w: Temperatura de reparametrizacion [=] K

Para el célculo del factor de efectividad se utilizard la aproximacién propuesta por
Wijngaarden y colab. (1998) para una placa plana con un semiespesor igual al del washcoat.

Esta aproximacion requiere la solucién numérica de una ecuacion algebraica no-lineal:

1
T [14+14E®u+(1-14E) o) 1/D

NAE (4.24)

Para el modelo cinético tipo LHHW, dichos factores se calculan segun las siguientes

expresiones:

Bo = ()2 (ecams )" (ke : 429

14K Cugs D, 2+[K Caps—In(1+K CoEs)]

u = (L)* (g) ((1121::::1;:)2) (Die) (4.26)
siendo:

D.: Coeficiente de difusividad efectivo [=] m*/s

4.5. Estimacién de los coeficientes de transferencia de calor y masa

Los coeficientes convectivos de transferencia de masa y calor para este caso se pueden
estimar a través de la correlacion de Hawthorn (1974), para perfil térmico y fluidodindmico
desarrollado y en desarrollo.
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Para calor:
47045
Nu = 3,095 (1 + 0,095RePr $) 4.27)
con:
Nu=22 (4.28)
ke
We
Re = E (4.29)
pr="24 (4.30)
ke
siendo:

k. : Conductividad térmica de la mezcla gaseosa [=] J/m.s K
Nu: Numero de Nussetl
Pr: Numero de Prandtl

Para representar la transferencia de masa, se utiliza el coeficiente de transferencia de

masa k; la correlacion para determinar este parametro a través del nimero de Sherwood (S%)

es.
d 0,45
Sh = 3,095 (1 + 0,095ReSc %) 4.31)
con:
k.d
Sh == 4.32)
_ U
Se =t (4.33)
siendo:

D,g: Coeficiente de difusion binaria de AE en aire [=] m%/s
Sc: Numero de Schmidt
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4.6. Resoluciéon numérica del modelo matematico

Las ecuaciones del modelo constituyen un sistema de ecuaciones algebraico-
diferencial DAE (Differential-Algebraic Equations) y son resueltas utilizando algoritmos en
MatLab 7.8 (odel5s) basados en métodos de discretizacion directa (Ascher y Petzold, 1998;
Constantinides y Moustofi, 1999; Heat, 2002; Stanoyevitch, 2002; Shampine y colab., 2003,
LeVeque, 2007).

4.7. Predicciéon de propiedades

Las expresiones utilizadas para el célculo de propiedades necesarias en la resolucién

del modelo matematico se presentan en el Apéndice L.

4.8. Variables operativas y de diseiio seleccionadas

Tal como se mencioné en el Capitulo 2, el catalizador en base a Mn9Cul usado
(Morales y colab., 2006a) y probado para esta aplicacion en el contexto de esta tesis, se
encuentra en proceso de desarrollo sobre soportes monoliticos ceramicos y metalicos, tanto a
escala laboratorio como piloto. Precisamente en el marco del escalado se trabaja en el
desarrollo de un reactor monolitico prototipo para el cual se espera predecir, con los
resultados del modelado, sus caracteristicas relevantes, posibilidades de desempeiio,
condicionamientos operativos y toda la informacién que brinda la simulacidn y adecuacion de
los conceptos tedricos y experimentales a la aplicacion de interés en este trabajo de tesis.

Los valores de condiciones operativas, fundamentalmente en lo que se refiere a caudal
de aire a procesar y concentraciéon de acetato de etilo, estan fijados por la aplicacion en
estudio, tal como se mencioné en el Capitulo 1 y se muestran en la Tabla 4.1. Se ha
considerado, a los fines del disefio del reactor, que s6lo se alimentara acetato de etilo, ya que
tal como se concluy6 en el Capitulo 2, se cuenta con la evidencia experimental de que el
etanol serd eliminado previamente.

Algunos parametros geométricos del reactor han sido fijados en base a informacion

sobre valores mas usuales, y otros son resultados del calculo de modo que permitan garantizar
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que la concentracion de salida del COV a eliminar no supere los valores permitidos por las
reglamentaciones vigentes (20 ppm) y de lograr un valor razonable para la pérdida de carga
maxima de 10 % respecto de la presién de entrada, segun recomendacién bibliogréfica
(Mussatti, 2002). En la Tabla 4.1 se presentan los valores de los principales parametros
fisicoquimicos, cinéticos y de disefio elegidos para el reactor en estudio.

Un cierto grado de sobredimensionamiento del reactor permitiria incluir el eventual
envejecimiento por envenenamiento del catalizador ola simple pérdida de actividad
(incluyendo: sinterizado, modificacion de especies activas, etc.). Por tal motivo, en la Tabla
4.2 se presentan disefios del reactor para sobredimensionamientos desde 0 al 40 %,
considerando el grado de sobredimensionamiento al exceso porcentual de volumen de reactor
respecto del que produce la concentracién méaxima especificada de COVs sin reaccionar (20
ppm).

Tabla 4.1. Parametros fisicoquimicos, cinéticos y de disefio del reactor monolitico para la

combustion de acetato de etilo.

Variable Valor Unidades
Lado del canal cuadrado 1,23 mm
Espesor del washcoat 18 10 m
Relacion masica catalizador/washcoat 1/5
Diametro de poro del washcoat 120 Amgstrom
Porosidad del washcoat 0,38
Fase activa depositada /volumen reactor 16 Kg/m®
Area BET 33 m%g
Tortuosidad, 7 3 -
Factor de constriccion, o 0,8 -
Espesor del soporte (cordierita) 0,178 mm
Porosidad de la cordierita 0,29 -
Densidad de la cordierita 1445 Kg/m’
Diametro de poro de la cordierita 1,8 Hm
Flujo volumétrico (CNPT) 11,7 m’/s
Concentracion inicial del COV 1920 ppm
Temperatura de entrada 220 °C
Presion de entrada 1,5 atm
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Tabla 4.2. Caracteristicas de reactores con distinto grado de sobredimensionamiento

(temperatura de ingreso del reactor: 220°C).

Dimensiones del Volumen Concentracion Velocidad Sobredimensio-
reactor del final de COV espacial namiento
[mxmxm] reactor [ppm] [h'I] porcentual
[m®]
1,69x1,69x 1 2,85 20 14668 0
1,77x 1,77 x 1 3,14 3,96 13293 10
1.85x1.85x1 3,43 0,85 12153 20
193x1,93x1 3,71 0,19 11243 30
2,00x2,00x1 4,01 0,01 10417 40

Se decide utilizar para el resto del estudio un disefio con un 10 % de

sobredimensionamiento. Este disefio se denominara “caso base” en los siguientes analisis.

Este caso sera utilizado ademds para analizar la validez de las suposiciones asumidas en el

planteo del modelo matematico.

La temperatura de ingreso al reactor seleccionada para el “caso base” fue de 220 °C

por considerar a este valor adecuado para asegurar la conversién total requerida en base al

analisis de los resultados experimentales presentados en el Capitulo 2.

Sin embargo, y a los fines de mostrar las diferencias ocasionadas por modificaciones

en el valor de esta variable operativa, se presentan en la Tabla 4.3 las caracteristicas de

disefio principales para otras temperaturas de ingreso al reactor, para un 10 % de grado de

sobredimensionamiento en cada una de ellas.

Tabla 4.3. Caracteristicas de reactores con distinta temperatura de ingreso al reactor (grado de

sobredimensionamiento: 10 %).

Temperatura Dimensiones del Volumen del Concentracién Velocidad
de ingreso reactor reactor final de COV espacial
Y [m x m x m] [m’] [ppm] [h]
200 2,36x2,36x 1,23 6,86 4,20 6085
210 1,92x1,92x 1,23 4,53 4,40 9222
220 1,77x 1,77 x 1,00 3,14 3,96 13293
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La temperatura de ingreso al reactor seleccionada como ‘“caso base” muestra que, por
debajo de ésta. el tamafio del reactor comienza a crecer de manera considerable, y hacia la
otra direccion, mayor temperatura de ingreso podria disminuir la vida util del catalizador. De
todas maneras, la temperatura de reaccion es baja frente a otras aplicaciones, y para decidir
sobre el grado del efecto sobre la vida util del catalizador se deberian realizar estudios
posteriores que permitan obtener datos concluyentes acerca de las méximas temperaturas de
funcionamiento.

En todos los casos analizados, la pérdida de carga no ha superado el 3 %, respecto de

la presion de ingreso, resultando de esta manera no ser una variable limitante del diseflo.

4.9. Caracteristicas relevantes de la operacién del reactor monolitico

En base a los resultados obtenidos de la simulacion del reactor monolitico, las

principales caracteristicas de operacién y de disefio se muestran en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4. Caracteristicas relevantes resultantes de la simulacidn del reactor monolitico.

Variable Valor Unidades
Flujo masico total de ingreso al reactor 13,76 Kg/s
Alto 1,77 m
Ancho 1,77 m
Profundidad 1 m
Volumen del reactor 3,14 m’
Fraccion de volumen ocupada por solido 274 %
Concentracion de COV de salida 3,96 ppm
Temperatura de salida 264 °C
Pérdida de carga 0,028 bar
Densidad de canales 47,7 canales/cm?
Velocidad espacial 13293 h!
Fraccién molar de entrada de COV 6,3 10* -
Fraccién molar de salida de CO; 2,510° -
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La Figura 4.6 muestra el perfil axial de conversién, evidenciando un buen
aprovechamiento del catalizador desde la entrada de los reactivos, ya que la conversion

aumenta inmediatamente después de la entrada de los mismos.

1 0,025
Xue CAEg
"""" .. [mol/m3]

0,8 — XAE 0,020

. Y 2 CAEg

0,6 0,015

0.4 0,010

0,2 0,005

LT 0,000

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
z [m]

Figura 4.6. Perfiles axiales de conversién y concentracion de acetato de etilo.

En la Figura 4.7. se observan las curvas de velocidades de reaccion efectiva y en la
superficie. Los valores maximos de las velocidades de reaccion en la superficie y efectiva
ocurren en diferentes posiciones axiales. Los mas bajos valores de temperatura a la entrada
del reactor hacen que los valores de velocidad de reaccion, tanto efectiva como de superficie
sean bajos. Por otro lado, los bajos valores de velocidad de reaccién a la salida del reactor son
debidos fundamentalmente a la poca disponibilidad de reactivo en dicha zona. La velocidad
de reaccion efectiva tiene un maximo bastante mas bajo que la reacciéon en la superficie,
poniendo de manifiesto la existencia de resistencias internas a la transferencia de masa. Se
observa ademas que el desplazamiento del maximo de la curva de velocidad efectiva se
produce hacia la entrada del reactor. Se muestra también el efecto del aumento de la
temperatura sobre la constante de velocidad de reaccion: k, = kR,p, predicho por la ley de
Arrhenius.

La importancia de las resistencias al transporte de masa y energia puede ser
evidenciada a través de los valores de los perfiles de concentraciéon y temperatura en la
superficie solida y en el seno de la fase fluida.
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Figura 4.7. Perfiles axiales de velocidad de reaccion en la superficie, efectiva y constante de
velocidad de reaccién.

El coeficiente de transferencia de masa &, toma valores entre 0,0495 m/s y 0,0575 m/s
a lo largo de la posicion axial, mientras que el coeficiente de transferencia de calor 4 toma
valores en el rango 87,5 - 93,1 J/sm’K. Ambos coeficientes aumentan con la posicion axial,
fundamentalmente debido al aumento de la temperatura con dicha posicién.

En la Figura 4.8 se muestran los perfiles axiales de temperatura y concentracion de

acetato de etilo en las fases solida y gaseosa. Los resultados muestran la existencia de
solida.

resistencias a la transferencia de masa y calor en la capa de gas circundante a la superficie

Se observan diferencias maximas de temperatura entre el sélido y el gas de alrededor
de 8 °C. Los perfiles de concentracion también presentan diferencias maximas s6lido-gas del
axial.

orden del 15 % de diferencia relativa con respecto a la concentracién de acetato de etilo media

Finalmente, el valor de algunos pardmetros y variables operativas en tres posiciones
axiales son presentados en la Tabla 4.5.
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Figura 4.8. Perfiles axiales de temperatura y concentracion en la interfase solido-gas y en el seno del
gas.

Tabla 4.5. Resultados complementarios de la simulacién del reactor monolitico para el caso base.

z[m] 0 0,5 1
Conversion 0 0,44 0,998
Temperatura [°C] 220 239 264
Velocidad del gas [m/s] 5,64 5,92 6,27
Presion [Pa) 151985 150560 149064
Fraccién molar COV 6,310 3,510 1,310°
Fraccién molar CO, 0 1,110° 2,510°
Factor de efectividad 0,999 0,996 0,101

4.10. Analisis de la validez de las hipétesis simplificatorias del modelo matematico

A continuacion se presenta un andlisis de las hipétesis simplificatorias mas relevantes:
dispersion axial de calor y masa en la fase gas, transferencia de calor por el sélido en la

direccion axial y resistencia interna a la transferencia de energia.
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4.10.1. Dispersién axial de calor y mass en la fase gas

Cybulski y Moulijn (1994) proporcionan criterios para analizar si pueden despreciarse
los fendmenos de mezclado axial de calor y masa en el modelado de un reactor monolitico. La
condicién para que la dispersion de calor en la fase gas pueda despreciarse requiere que se
cumpla que:

Pe, = ReyPry > 50 (4.34)
siendo:

Pe.: Numero de Peclet de calor

Reg: Numero de Reynolds en la fase gas

Prg: Numero de Prandtl en la fase gas

Para el “caso base”, se han calculado los valores de Pe. que se muestran en la Tabla
4.6, para tres posiciones axiales.

Tabla 4.6. Valores calculados del nimero de Pe..

z [m] 0 0,5 1

Re, 292 225 276
Pr, 0,75 0,75 0,74
Pe, 218 213 205

Los valores de Pe,. en el gas observados en la Tabla 4.6 muestran que aun los valores

mas bajos, a la salida del reactor, son muy superiores al limite propuesto, por consiguiente
esto indica que los efectos de mezclado axial de calor pueden despreciarse.

En lo que respecta al efecto de mezclado axial de masa, puede asumirse que es un
fenémeno despreciable si se verifica que:

192 L
Pe,, = ->50
Regch d

(4.35)
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siendo:

L: Longitud del reactor [=] m
Sc,: Numero de Schmidt en el gas

Pe,: Numero de Peclet de masa
En la Tabla 4.7 puede observarse la variaciéon del nimero de Peclet de masa con la
posicion axial del reactor. Como se observa en dicha tabla, el efecto de mezclado axial de

masa puede despreciarse en el modelado de este reactor monolitico.

Tabla 4.7. Valores calculados del nimero de Pe,y,.

z[m] 0 0,5 1
Reg 292 285 220
Scg 1,18 1,19 1,20
Pep, 450 459 470

4.10.2. Transferencia de calor por el sélido en la direccién axial

Dado que la cordierita no es un buen conductor de calor, es poco probable que las
diferencias de temperaturas producidas a lo largo del reactor conduzcan a una
retroalimentacion de calor por el s6lido hacia la zona delantera del reactor. Segun Cybulski y
Moulijn (1994), el efecto de conduccidén axial de calor por el s6lido es importante si el Peclet
en el solido es menor a 200.

El Peclet en la fase s6lida se define como:

Pes; = Re,Pry (4.36)

siendo:

k: Conductividad térmica del gas [=] W/m K
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k.: Conductividad térmica del sélido [=] W/m K
ke Conductividad asociada a la radiacién dentro del canal [=] W/m K
& Porosidad del sélido

Como valor de conductividad térmica del s6lido para monolitos ceramicos se asume
1,5 W/m K. Para la determinacién de la conductividad asociada a los efectos de la radiacién
dentro del canal, Groppi y colab. (1995) proponen su célculo en funcién de la temperatura del
solido T a través de:

d
ker = 202 T3W(Y) @4.37)
donde: X= %

y 0: constante de Stefan-Boltzmann = 2,729 10® W/m’ K*

siendo W(¥) una funcién de correccion definida segtn:

W) = 1+4 -2 e - = in(x+Vx¥+1) (4.38)
El efecto de transporte de calor por radiaciéon dentro del canal es importante a altas
temperaturas y fundamentalmente con monolitos metalicos. Haciendo los célculos respectivos
se comprueba que en este caso el efecto es despreciable.
Para el caso base estudiado, los nimeros de Pe en el s6lido dan valores entre 2025,0 y

2025,7 (muy superiores a 200) por lo que puede despreciarse el fenémeno de transporte axial
de calor por el s6lido.

4.10.3. Resistencias internas a la transferencia de energia

Para estimar la importancia de las resistencias internas al transporte de energia se

puede evaluar el numero de Prater B (Fogler, 2001):
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B - ATmax = -AHRDeCAES (4 39)
Ty keeTs .

donde:

AT max: diferencia de temperatura maxima dentro del washcoat.

ke: Conductividad térmica efectiva en el washcoat [=] W/m K

Realizados los célculos para las distintas posiciones axiales se encontr6 que los
gradientes maximos no superan los 0,1 °C, por lo que se supone vélida la hipotesis de

washcoat 1sotérmico.

4.11. Andlisis de sensibilidad del reactor con variables operativas

Con el objetivo de evaluar el comportamiento del reactor frente a cambios en las
variables de entrada al mismo, se han perturbado la temperatura de entrada al reactor, la
composicion de acetato de etilo de entrada y el caudal total de ingreso. Para cada variable se
han impuesto desviaciones de los valores del “caso base” y se han contrastado con los

resultados correspondientes a dicho caso.

4.11.1. Variacion en la concentracion de entrada

En la Figura 4.9 y 4.10 se muestran los perfiles axiales de conversién de acetato de
etilo y de temperatura de reaccién respectivamente, para diferentes concentraciones de
entrada de acetato de etilo. Uno de los perfiles corresponde al “caso base”, y los restantes a
valores de 0,5, 2, 4 y 6 veces el “caso base”.

A medida que la composicion de entrada se incrementa el perfil de conversién sufre un
cambio en su forma, indicando que el encendido de la reaccién ocurre en una zona mas
alejada de la entrada, y ademas la pendiente de ascenso aumenta con el incremento de
composicion. La evolucién de la temperatura del reactor se corresponde con la conversion
mostrandose en la Tabla 4.8 los valores de salida de temperatura y concentracién, en ppm,
para cada caso analizado.
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Figura 4.9. Evaluacién de la conversion para distintos valores de la concentracion de entrada

de acetato de etilo respecto del “caso base” (Cz’).
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0 0,2 0,4 0,6 0.8 1
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Figura 4.10. Evaluacion de la temperatura para distintos valores de la composicion de entrada de

acetato de etilo respecto del “caso base” (C.£”).
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Tabla 4.8. Temperatura y composicion de salida del reactor.

0,5 Car~ Cut” 2Cu 4 Cus” 6 Cur~
Concentracién 0,3 4 35 79 82
final [ppm]
Temperatura [°C] 242 264 306 389 469

Una mayor cantidad de material combustible, produce un mayor aumento de

temperatura, el cual se va haciendo més evidente a medida que se avanza en la posicion axial.

4.11.2. Variacién en el caudal total de entrada

El efecto producido por la variacién en el caudal total es claramente el que ocurre en
cualquier equipo en el que un aumento de capacidad desmejora la performance del
funcionamiento respecto de aquel para el que fue disefiado. Tal como se muestra en la Figura
4.11, un porcentaje 30 % menor de flujo puede ser manejado, con un equipo que estaria
sobredimensionado pero que cumpliria con los objetivos de conversion requeridos; sin

embargo con un 30 % mas de caudal la conversidn final sélo llega a valores de alrededor del

90 %.

0,8

0,6

0,4

0,2

0,4

0,6

0,8

1
z[m]

Figura 4.11. Evolucion de la conversion para distintos caudales totales de entrada.
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Es claro que las temperaturas finales, si las conversiones son cercanas & uno, no van a
diferir demasiado para los tres caudales comparados. Tal como se observa en la Tabla 4.9, las
temperaturas siguen el camino de las conversiones, a menor caudal mayor conversién y

mayor temperatura.

Tabla 4.9. Temperatura y composicién de salida del reactor.

0,7 Fr Fr 1,3 Fr
Concentracién 0,009 4 161
final [ppm]
Temperatura [°C] 264 264 260

4.11.3. Variacién en la temperatura de entrada

Se propone analizar una variacién en £20 °C en la temperatura de entrada de la mezcla
reactiva respecto de aquella del “caso base”. En la Figura 4.12 se observa como una
disminucidn en la temperatura de entrada retarda completamente la conversién, no alcanzando

la longitud de este reactor para lograr la conversién buscada.

Xae
08
_ S ——200C
0.6 A e 220°C
1 T eeeeen 240 °C
0,4

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

z [m]

Figura 4.12. Perfil axial de conversion para diferentes temperaturas de entrada al reactor.

Los valores de temperatura mostrados en la Tabla 4.10 evidencian que las
temperaturas acompaiian en su evolucién a la conversién, culminando en temperaturas con un

salto térmico similar al del “caso base”, para los casos en que se alcance conversidn total.
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Tabla 4.10. Temperatura y composicion de salida del reactor.

Temperatura de ingreso del reactor [°C]

200 220 240
Concentracién 1372 4 0,003
final [ppm]
Temperatura 212 264 284
de salida [°C]

4.12. Conclusiones

Se ha simulado el funcionamiento de un reactor monolitico para la eliminacién
catalitica de acetato de etilo en aire. Para tal fin se ha planteado un modelo mateméatico
heterogéneo unidimensional, con flujo pistén. Se han considerado las resistencias internas a la
transferencia de masa y las resistencias externas a la transferencia de masa y calor. Se utilizd
la expresién cinética obtenida experimentalmente, para el catalizador Mn9Cul. Utilizando
resultados previos sobre la deposicion de este catalizador sobre monolitos ceramicos con
alumina como soporte, y de los resultados de la presente simulacién se han podido predecir
las caracteristicas relevantes del reactor, posibilidades de desempefio, condicionamientos
operativos y toda la informacion que brinda el modelado, simulacién y adecuacion de los
conceptos tedricos y experimentales a la aplicacion de interés en este trabajo de tesis.

Los valores de condiciones operativas, fundamentalmente en lo que se refiere a caudal
de aire a procesar y concentracion de acetato de etilo, estdn fijados por la aplicacion en
estudio, tal como se mencioné en el Capitulo 1. Se ha considerado, a los fines del disefio del
reactor, que solo se alimentara el acetato de etilo, ya que tal como se concluy6 en el Capitulo
2, se cuenta con la evidencia experimental de que el etanol sera eliminado simultdneamente.

Se muestran distintas alternativas de disefio del reactor, con diferentes grados de
sobredimensionamiento y diferentes temperaturas de entrada. Estos disefios fueron
seleccionados de modo de garantizar que la concentracién de salida del COV a eliminar no
supere los valores permitidos por las reglamentaciones vigentes (20 ppm) y considerando un
valor razonable para la pérdida de carga mixima de 10 % respecto de la presion de entrada.
En todos los casos analizados, la pérdida de carga no ha superado el 3 %, respecto de la

presion de ingreso, resultando de esta manera no ser una variable limitante del disefio.
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También se ha analizado la importancia de tener en cuenta en el modelo las
resistencias internas a la transferencia de masa, y las resistencias externas a la transferencia de
masa y calor. El factor de efectividad muestra bajos valores en la zona de salida del reactor,
indicando la importancia de la resistencia interna a la transferencia de masa en la zona de alta
conversion.

Se han analizado las diferentes hipdtesis asumidas en el planteo del modelo
matematico (conduccion axial de calor por la matriz sélida, efecto de la dispersién axial de
calor y masa en la fase gas, resistencia interna a la transferencia de calor en el catalizador). En
las verificaciones realizadas pudo comprobarse que las hipétesis simplificatorias fueron
validas.

Se ha realizado un analisis del efecto que, sobre la performance del reactor, producen
ciertos cambios en las variables de entrada al reactor (temperatura, caudal y composicién). Es
evidente que los cambios en la composicion inicial, en el sentido de concentrar el efluente a
tratar, aumenta considerablemente la temperatura de salida al reactor, hecho que permitiria un
mayor aprovechamiento de la energia producida al tratar esta mezcla. Este elemento se tendra

en cuenta en el analisis integrado presentado en el capitulo siguiente.
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Capitulo 5

Sistemas de eliminacidn catalitica con recuperacion de calor

Se analiza un sistema integrado reactor monolitico-intercambiador de calor, con la
incorporaciéon de un quemador intermedio. Se presentan los modelos matematicos del
intercambiador de calor seleccionado y del quemador necesario para la operacién y se acoplan
dichos modelos al del reactor presentado en el Capitulo 4, con las cinéticas para la
eliminacién de acetato de etilo obtenidas en el Capitulo 3. Finalmente se analizan las ventajas

tecnolégicas del uso de preconcentradores volumétricos.

5.1. Introduccién

Para estudiar la posibilidad de trabajo autotérmico del reactor considerado en el
Capitulo 4 se propone un sistema de eliminaciéon por combustién catalitica, el cual estd
compuesto por un intercambiador de calor gas/gas, el reactor catalitico y un calentador para el
cual se propone el uso de un quemador de gas natural (Lewandowski, 2000). El esquema
propuesto se muestra en la Figura 5.1.

La corriente gaseosa efluente de las maquinas impresoras de envases, que contiene el
COV a tratar, normalmente posee una temperatura de alrededor de 40 °C y una sobrepresion
atmosférica (aproximadamente 1,5 — 1,7 atm absolutas). Esta corriente es precalentada en un
intercambiador de calor (intercambiador recuperativo, IC), haciendo uso de la energia térmica
obtenida en la reaccién de combustién. La corriente precalentada debe ingresar luego al
reactor catalitico a una temperatura tal que permita obtener la concentracién de COV
especificada a la salida; si ocurriera que la corriente que sale del intercambiador de calor no
alcanza dicha temperatura, ésta puede ser elevada mezcldndola con una corriente caliente

proveniente del quemador de gas natural (Q).
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Aire con COV

0
4—— Combustible

Figura §5.1. Diagrama de flujo de la planta de eliminacion catalitica de COVs.

En el reactor catalitico adiabatico, la combustiéon de acetato de etilo incrementa la
carga energética de la corriente, la cual sale con mayor temperatura y es enfriada en el
intercambiador de calor. De esta manera, no s6lo se recupera energia sino que se libera a la
atmosfera una corriente a una temperatura que no resulta agresiva para el Medio Ambiente.
Dicha expulsion se ejecuta a través de una chimenea disefiada adecuadamente para evitar que
debido al intercambio indirecto de calor sensible con el Medio Ambiente circundante, el
efluente alcance una temperatura inferior a la del punto de rocio del agua (a la presién de
expulsidn) y se lleve a cabo asi una indeseada condensacion.

Si la corriente gaseosa precalentada no alcanza la temperatura necesaria de reaccion
sera necesario el uso del aporte de calor proveniente del quemador. Pero aun cuando esto no
fuera necesario, el quemador es indispensable en la puesta en marcha del sistema y en el
control del proceso frente a variaciones de las condiciones operativas.

La opcién mayoritariamente utilizada para el quemador es la combustion del gas

natural. El gas natural tiene una composiciéon de metano en un noventa por ciento,
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aproximadamente, y en menor proporcidn, gases como etano, propano, butano, pentano, y
pequefas proporciones de gases inertes.

El gas natural cuenta con muchas ventajas, entre ellas el precio altamente competitivo
con el que se presenta en el mercado, la posibilidad de una combustién mucho mas completa
que el resto de los hidrocarburos, gracias a su estructura molecular simple, y no requiere
mayores tratamientos para su utilizacién; el equipamiento necesario para trabajar con el
mismo es de un mantenimiento facil y economico. La posible desventaja de la presencia del
acido sulfhidrico agregado al gas natural para odorizarlo, recaeria en la vida 1til del
catalizador si no fuera tioresistente. Las pruebas de envenenamiento del catalizador utilizado
estan siendo desarrolladas, pero en caso de ser necesario separar este compuesto con azufre se

deberia incorporar un filtro previo al ingreso al quemador.

§.2. Alternativas para la recuperacién de calor

Como se ha indicado en la Figura 5.1 el sistema de recuperacién de calor consiste en
un intercambiador de calor gas-gas. Hay varias alternativas para este tipo de
intercambiadores, particularmente desarrollados para la recuperacion de calor en diferentes
sistemas donde se llevan a cabo combustiones, cataliticas 0 no. La principal divisién entre los
diferentes tipos de intercambiadores se puede realizar entre los denominados recuperativos y
los regenerativos (Hewitt y colab., 1994, Klein y Eigenberger, 2001; Shah y Sekulic, 2003).
Los intercambiadores regenerativos pueden conducir a una mayor eficiencia térmica que los
recuperativos, pero poseen mayores problemas operativos y, en determinados momentos de la
operacion, ponen en contacto la corriente a tratar con el efluente, luego de ser tratado,
situacién que no se presenta en los sistemas recuperativos por la existencia de una superficie
de intercambio térmico.

En funcién del tipo de corriente a tratar y requerimientos finales de la misma, se
deberian elegir las alternativas que conduzcan al menor costo, pero no hay reglas definitivas
para realizar esta eleccion. Con relacién al tipo de intercambiador es necesario limitar el
estudio por las diversas opciones existentes. Se retendrd solamente la posibilidad de
considerar intercambiadores de tipo recuperativo.

En base a las caracteristicas de las corrientes a tratar y mediante un analisis de

eficiencias disponibles en algunas variantes mas comunes de intercambiadores de coraza y
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tubo y de intercambiadores de flujo cruzado, se decide estudiar el intercambiador tipo

compacto con superficies extendidas (plate-fin heat exchanger), con flujo cruzado y sin

contacto entre los fluidos de intercambio (Hewitt y colab., 1994; Ogulata y colab., 1999,
Picon-Nufiez y colab., 1999).

Para elegir el tipo de intercambiador mencionado, se tuvieron en cuenta las siguientes

caracteristicas del proceso en estudio:

1-

partes

Tanto la corriente fria como la caliente son, esencialmente la misma corriente, con una
diferencia de temperatura generada gracias al aporte calérico del quemador y al salto
adiabatico producido en el reactor. Las diferencias en composicion debido a la
conversion de reactivos en productos dentro del reactor, no son sustanciales para el

analisis térmico en cuestién por trabajar con altas diluciones en aire.

Tanto la corriente fria como la caliente son gaseosas, por lo que es de esperar que los

coeficientes peliculares de transferencia de calor sean bajos.

Los caudales masicos de ambas corrientes a tratar son muy similares, y si no hay

agregado de combustible en el quemador, seran idénticos.

Los caudales a tratar son elevados, por lo que la pérdida de carga sera un factor

importante a tener en cuenta.

En lo que respecta a las caracteristicas de disefio del equipo (materiales, formas de las

constituyentes, etc.), de acuerdo a las condiciones operativas requeridas se pueden

realizar las siguientes consideraciones:

1-

2-

La presion de operacién es baja, por lo que los espesores a emplear deberin sélo

satisfacer la rigidez estructural necesaria.

Las temperaturas de operacion son elevadas, principalmente la de la corriente gaseosa
que egresa del reactor, por lo que los materiales constitutivos deberan ser termo-

resistentes.
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3- Las corrientes a tratar no presentan problemas de corrosion, por lo que serd posible

emplear materiales de bajo costo, como acero al carbono.

4- Las corrientes a tratar no exhiben riesgo de toxicidad importante, por lo que si bien
hay que evitar fugas, los sellos del equipo no tendran que ser sobredimensionados de

acuerdo a factores de seguridad muy elevados.

5- La resistencia de ensuciamiento puede ser despreciada, ya que segun las normas
TEMA (Kemn, 1999), el coeficiente de ensuciamiento del aire es bajo. Ademas, al ser
los coeficientes peliculares de transferencia de calor bajos, las resistencias a la
transferencia de calor en ambas corrientes gaseosas son mucho mayores que la

eventual resistencia por ensuciamiento.

5.3. Descripcién del intercambiador de calor de superficies extendidas con flujo cruzado

El intercambiador de tipo compacto con superficies extendidas, con flujo cruzado y sin
contacto entre los fluidos de intercambio consiste de un conjunto de placas planas, entre las
cuales se colocan placas corrugadas, que constituyen una superficie o superficies extendidas,

como se muestra en la Figura 5.2.

Figura 5.2, Elementos constituyentes de un intercambiador de flujo cruzado.
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Ambos tipos de placas estdan soldadas, constituyendo el intercambiador un bloque
unico. De esta forma, se alcanza un area de transferencia por unidad de volumen de equipo
elevada, gracias a las superficies extendidas. Los espacios entre placas permiten el paso de
fluido en forma alternada en cada uno de los sentidos de flujo, constituyendo el flujo cruzado,
como se aprecia en la Figura 5.3.

Originalmente fueron desarrollados para sistemas que requerfan bajo peso y volumen,
construyéndose en aluminio, lo que representa una limitacién en la temperatura posible de
trabajo. Posteriormente, se construyeron en diferentes tipos de aceros, lo que les permite
trabajar hasta temperaturas de 800 °C. No son adecuados para sistemas a altas presiones o con

fluidos que tiendan a generar un ensuciamiento importante (Hewitt y colab., 1994).

Figura 5.3. Esquema de flujo cruzado.

5.4. Modelado matematico del intercambiador de calor

Existen numerosas alternativas de superficies extendidas, tanto por la forma que tiene
la seccion transversal de los canales que se forman, como por la posibilidad de generar
canales alternados en la direccién de flujo o superficies con protuberancias a efectos de
incrementar la turbulencia (Shah y Mueller, 1985). Sin embargo, los mas utilizados son los
que emplean canales rectangulares.

En la Figura 5.4 se presentan las caracteristicas geométricas del sistema. En este caso
los fluidos se identifican como "1" y "2". En general se plantea esta diferencia para permitir la

seleccion de caracteristicas geométricas diferentes para las corrientes fria y caliente. En
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consecuencia, al agregar un 1 a una letra se refiere a la corriente "1", al agregar un 2 a la
corriente "2" y al agregar un 12 a valores comunes a ambas corrientes. En este caso, dada la

similitud de las corrientes se empleara la misma geometria para ambas.

Figura 5.4. Caracteristicas geométricas del intercambiador de calor de superficies extendidas.

El procedimiento de disefio esta basado en la metodologia presentada en Hewitt y colab.

(1994). Para el disefio se deben especificar las siguientes variables y propiedades:

Hj,: Altura del equipo [=] m

W): Ancho del equipo para la corriente 1 y profundidad del equipo para la corriente 2 [=] m

L,: Ancho del equipo para la corriente 2 y profundidad del equipo para la corriente 1 [=] m

b;: Altura de una fila de la corriente 1. Incluye los espesores de la placa plana y la placa
corrugada [=] m

b,: Altura de una fila de la corriente 2. Incluye los espesores de la placa plana y la placa
corrugada [=] m

h;»: Alto de cada canal para las corrientes 1 y 2 [=] m

s12: Ancho de cada canal para las corrientes 1 y 2 [=] m

a;: Espesor de las placas planas [=] m

w2 Espesor de las placas corrugadas [=] m

kp,: Conductividad del material de las placas planas [=] J/m s °C

kf12: Conductividad del material de las placas corrugadas [=] J/m s °C
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Una de las principales caracteristicas es el numero de filas que atraviesa cada fluido,
que se denominaran NF; y NF. Si bien el disefio comprende tanto las caracteristicas de los
canales como las dimensiones de todo el equipo, el procedimiento para definir una geometria
completa consiste en fijar las caracteristicas de los canales y luego alcanzar una geometria
satisfactoria modificando las dimensiones generales del equipo (H;2, W; y L;). Dado que el
numero de canales por fila y el numero de filas, NF; y NF5, para cualquier fluido, deben ser
enteros, se proponen valores aproximados de H;;, W; y L, y luego se ajustan de tal forma de
llegar a un numero entero en canales por fila y en filas para cada fluido.

Como los caudales maésicos de las corrientes a tratar son similares, se propondrd la

misma area de flujo de cada canal para cada corriente, entonces se utilizara:
hy, = hi (5.1
Si12 =S (5.2)
Ademas, los espesores de las placas planas y las corrugadas a emplear para cada

corriente también seran los mismos:

a;, =a (5.3)
Wi, =W (5.4)
by=b,=b (5.5)

Para el calculo de parametros geométricos se utilizan las siguientes expresiones matematicas:

o Diametro hidraulico.

his

Dn =47005 (5.6)
o Areade flujo total de cada corriente:
H W .
Sl = 5 W+s) his (5.7)
H L .
S, = 25 s his (5.8)
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® Area superficial de intercambio total de cada corriente:

W H
)2b
H
)2b

A, =2(hi+ s)L

Como A; y A> son iguales, se tomaré una sola variable denominada 4, igual a:

. WL H
A=2(hi+s) twie) 2D

® Area de superficie extendida total de cada corriente:

W _H
)b

H
) 2b

Como A y Ay son iguales, se tomara una sola variable denominada Ay, igual a:

. WL H
Af = 2hi (W+S)E
e Area superficial de placa total:
H
Ap = ZWLE

® Relacion: Area de flujo/ Area frontal del equipo para cada corriente:

bo2 51
1~ wy
S>
Or = —
2™ wH

(5.9)

(5.10)

(5.11)

(5.12)

(5.13)

(5.14)

(5.15)

(5.16)

(5.17)

Para el célculo de pardmetros térmicos requeridos, se utilizaran las siguientes expresiones:

® Area superficial de intercambio efectiva de cada corriente:

(5.18)
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Ay =npAr + (A= Af) (5.19)

o Eficiencia de la superficie extendida de cada corriente:

h
tanh(—m 2hp1 1)
2 kfw

N = (5.20)
ht |zhp1
(2 kfw)
tanh(? ’Zk_';%z)
(5.21)

Nep2 =
L[-i 2h.p2
(2 , kfw)

e Coeficientes peliculares de transferencia de calor efectivos (despreciando los

coeficientes de ensuciamiento) de cada corriente:

hey = 2, ot (5.22)
AI
hey = ﬁ 2 (5.23)

e C(Coeficiente global de transferencia de calor U:

1 1 a 1
= — 4 — 5.24
U hgq kp hg ( )

siendo:

hy1: Coeficiente pelicular de transferencia de calor de la corriente 1 [=] J/m’s K
hy2: Coeficiente pelicular de transferencia de calor de la corriente 2 [=] J/m?s K
ks Conductividad térmica del material de las placas corrugadas [=] J/ms K

k,: Conductividad térmica del material de las placas planas [=] J/ms K
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Para el disefio térmico del intercambiador de calor se hace uso del Mérodo de la
Eficiencia y Numero de Unidades de Transferencia (s-NTU), para el cual se determina la

eficiencia requerida &,., definida de la siguiente manera:

s_me S_me
e =177 o Uil
AL -Tf T +ATreactor+ATmezcla~Tf

(5.25)

"

Los superindices “e¢” y “s” indican “entrada” y “salida” respectivamente. Los

66 %

subindices “c” y “f’ indican “corriente caliente” y “corriente fria” respectivamente.
ATreactor Y ATmezcia s €l aumento de temperatura producido por el reactor y por la
mezcla con aire caliente proveniente del quemador. Para este tipo de intercambiador, la

eficiencia disponible €45y, se puede calcular a través de la siguiente expresién (Mills, 1995):

NTU 0,22 ’ 078
eaisp = 1 — exp (g [exp(~R'NTU®78) — 1) (5.26)
con:
_ _U4p
NTU = FmsCoy (5.27)
' _ FmeCpr
= _—chCpc (5.28)
siendo:
Fme: Flujo masico de la corriente caliente [=] Kg/s
Fay: Flujo masico de la corriente fria [=] Kg/s
Cpc: Capacidad calorifica de la corriente caliente [=] J/mol K
C,r: Capacidad calorifica de la corriente fria [=] J/mol K
Para que el disefio térmico sea efectivo, se debe cumplir que:
Edisp>E€req (5.29)
Ereq < 0,95€max (5.30)
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donde &u4: Se evalua haciendo NTU=> .

Para el célculo de los pardmetros hidrdulicos se utilizan las siguientes expresiones

matematicas:

® Pérdida de carga total en cada corriente:

APi - APei + APf! + APsi (5.31)

siendo:

4P,;: Pérdida de carga por compresién brusca en la entrada a los canales de cada
corriente [=] Pa
APg: Pérdida de carga por expansion brusca en la salida de los canales de cada corriente
[=] Pa

APj: Pérdida de carga por friccion en los tramos de cada canal de cada corriente [=] Pa

Velocidad lineal del gas en cada corriente:

Fm;
Vv, = — 5.32
L opis (5-32)
e Numero de Reynolds para cada corriente:
R e; = m .
i m (5.33)
e Pérdida de carga por friccion en los tramos de cada canal de cada corriente:
v2p L
APy, = 12 L4f or (5.34)
_vZp, L
Asz == 4f, o (5.35)

e Pérdida de carga por compresion brusca en la entrada a los canales de cada

corriente:

2
AP, = = Ke; (5.36)
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e Pérdida de carga por expansion brusca en la salida de los canales de cada corriente:

2
APy = LB Ks, (5.37)
siendo:
o Densidad media de cada corriente [=] Kg/m’
ui: Viscosidad media de cada corriente [=] Kg/m s

D, : Didmetro hidraulico del canal [=] m

Las siguientes expresiones complementarias son requeridas para completar el célculo de
parametros de disefio térmico e hidréulico:

e Factor de friccion de cada corriente (Mills, 1995 ):

Para Re<2100 fi= ;Le‘: (5.38)
fir = 12,5Eb* — 33,83Eb3 + 46,03Eb% — 32,53EDb + 24 (5.39)
siendo: Eb = %

Por otra parte, de acuerdo a Shah y Sekulic (2003):

Para 2100<Re;<4000

f; = 0,0054 + 2,3.1078Re/? (5.40)
Re; >4000

f; = 0,00128 + 0,1143Re; /321542 (5.41)
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® Factor de compresion brusca de cada corriente:

Para Re; <2100

Ke; = —0,11907 - 0,19902 — 0,0820; + 1,1994 (5.42)
Para Re>2100

Ke; = —0,494607 + 0,262707 — 0,21680; + 0,551 (5.43)

e Factor de expansion brusca de cada corriente:

Para Re;<2100
Ks; = 0,11607 + 0,7640% — 2,6810; + 1 (5.44)

Para Re>2100
Ks; = —0,03107 + 1,13807 — 2,2070; + 0,999 (5.45)

e Coeficiente pelicular de transferencia de calor para cada corriente:

Para Re;<2100
Ny;; = 6,015Eb* — 19,019Eb3 + 25,196Eb% — 16,819Eb + 8,235 (5.46)

Las ecuaciones 5.39, 5.42, 5.43, 544, 545 y 5.46 fueron ajustadas por Campesi
(2005) a partir de las graficas presentadas por Hewitt y colab. (1994).

Seguin Shah y Sekulic (2003):
Para 2100<Re<8000

Nu; = o;Nuy; + (1 — ¢@;)Nupy (5.47)
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Para Re>8000

siendo:

fi: Factor de friccién.

Nuy;: Nimero de Nusselt para la region laminar para cada corriente.
Nuj;: Numero de Nusselt para la regidn intermedia para cada corriente.

Nug;: Namero de Nusselt para la region turbulenta para cada corriente.

Re;
6000

Qi = 1,33 -

%(Re,-looo)Pr,

Nug; = 05

1+12,7(&) (pri/ 3—1)

2

Pr;: Numero de Prandtl para cada corriente.

S.5. Modelo matematico del quemador

(5.48)

(5.49)

(5.50)

(5.51)

El objetivo del empleo del quemador en el disefio de la planta radica en aportar

energia complementaria para: completar el precalentamiento del fluido ingresante al reactor,

si fuera necesario, controlar el proceso frente a variaciones en las condiciones operativas y

lograr el encendido de las reacciones cataliticas de eliminacién de COVs en la puesta en

marcha de la planta.

En el célculo del quemador de combustible adicional se consideran sélo las

expresiones de balance de masa y energia macroscopicas necesarias para obtener las

caracteristicas de la corriente que se inyecta a la alimentacién al reactor.
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Se empleard gas natural como combustible, por lo que la reaccién de combustiéon que
se desarrolla en el interior del quemador es, asumiendo que el gas natural estd compuesto sélo

por metano y que la combustién procede en forma perfecta y completa:

No se consideran pérdidas del quemador hacia el exterior, por lo que toda la energia
generada en la combustion sera absorbida por los gases de egreso de dicho equipo. Por lo
anterior, los gases emitidos practicamente alcanzarén la temperatura adiabatica de llama. Se
considerara un exceso de aire del 10 % respecto del estequiométrico para los célculos.

Considerando entonces conversion completa (xcy, = 1), los balances en el quemador,

con la numeracion de corrientes mostradas en la Figura 5.5 son:

0
44— Combustible

Figura 5.5. Esquema de ingreso - egreso de corrientes del quemador.

Fio = 2Fy, (5.53)
ng — Fﬁz (5.54)
F}, = F5, = 2F(y, (5.55)
Fo, = Fou, (5.56)

-152-



CariTuLO § Sistemas de eliminacidn catalitica con recuperacion de calor

FPH® + F}H' = F}H? = AH_Fgy, = 0 (5.57)

siendo:

F": Flujo molar de la especie “i” en la corriente “n” = y;" F" [=] mol/s

(15341
1

yi': Fraccion molar del componente “i” en la corriente “n”.
A4H,: Calor de combustién [=] J/mol

H": Entalpia especifica (por unidad molar) de la corriente “n” [=] J/mol

Tomando la temperatura de la corriente “0”, (1a cual es igual a la de la corriente “1”)
como referencia para la evaluacion de las entalpias especificas, se anulan los términos de estas
corrientes y se puede establecer una ecuacién no lineal (ya que las capacidades calorificas son

funciones de la temperatura) para resolver numéricamente:

AH.F2
2 _ 70 _ J77CTCHy
T =T —ZCP?F,-Z (5.58)

siendo:

T: Temperatura [=] K
Cp,": Capacidad calorifica media de la especie “i” en la corriente “n” a la temperatura de

la cormiente “n” [=] J/mol K

5.6. Balances de masa y energia en el mezclador

Los gases que egresan del quemador elevan la entalpia de la corriente gaseosa de
COVs que abandona el intercambiador de calor mediante el contacto directo con los mismos
en un punto mezcla.

Las ecuaciones correspondientes a los balances de masa y energia en el punto de

mezcla son los siguientes (ver Figura 5.5):
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Fe=F3 (5.59)
F¥, = F§ +F3, (5.60)
F3, = F} +F3, (5.61)
Féo, = Foo, (5.62)
Fﬁzo = Fﬁzo (5.63)
F3H3 + F}H? = FfH* (5.64)

Tomando 0 °C como temperatura de referencia para la evaluacién de las entalpias

especificas, se obtiene la siguiente ecuacién no lineal para resolver por métodos numéricos:

_ T2XCpfFI+T3 T CpiF

1T4
IcpiF!

(5.65)

5.7. Resoluciéon numérica de los modelos matematicos y balances acoplados

Para la resolucion del sistema integrado se acoplaron los modelos del reactor
desarrollado en el Capitulo 4 y el del intercambiador de calor, el quemador y el mezclador
presentados en este capitulo. El programa integrado fue implementado en MatLab7.5 y se
utilizaron funciones de MatLab7.5 y programas propios implementados en MatLab 7.5
(Constantinides y Mostoufi, 1999; Heat, 2002). Las propiedades fisicas y parametros de
transporte en funcion de las composiciones, temperatura y presion fueron calculadas segun las

correlaciones del Apéndice L.

5.8. Variables operativas y de diseiio seleccionadas para el intercambiador de calor

Los requerimientos operativos para los cuales se disefia el intercambiador de calor
como “caso base” son los correspondientes a los necesarios para integrar al reactor monolitico

analizado en el Capitulo 4 como “caso base”. Los parametros y variables de disefio del
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intercambiador de calor se presentan en la Tabla 5.1. Estos valores seran utilizados para

estudiar la operacién del sistema de eliminacién integrado considerado como “caso base”.

Tabla 5.1. Parametros y variables de disefio del intercambiador de calor.

Variable Valor Unidades

Espesor de las placas planas, a 0,3 107 m
Espesor de las placas corrugadas, w 0,15 102 m

Altura de cada canal, A 555107 m

Ancho de cada canal, s 1,85 107 m
Conductividad térmica del material de las 40 JmsK
placas corrugadas, k¢

Conductividad térmica del material de las 40 J/msK

placas planas, k,

§.9. Caracteristicas relevantes de la operacién del intercambiador

En base a los resultados obtenidos de la simulacién del intercambiador de calor, las

principales caracteristicas de operacion y de disefio se muestran en la Tabla 5.2.

§.10. Analisis del sistema de eliminacion integrado

De la simulacién integrada del sistema de eliminacién catalitica se destacan en la
Tabla 5.3 los valores de tres variables operativas de interés, para las corrientes de proceso
numeradas segun lo indica la Figura 5.1. Las variables mostradas son el flujo masico total de
cada corriente, su respectiva temperatura y la concentracion de COV, valores obtenidos para
el “caso base” planteado anteriormente. Puede observarse que la entrada al reactor tiene una
concentraciéon de COV ligeramente menor, debido a la dilucién sufrida por el ingreso de los
gases provenientes del quemador. Esto, conjuntamente con un levemente mayor caudal de
trabajo en el reactor, modifican la temperatura y concentracion de COV a la salida del reactor
respecto de los valores obtenidos con el reactor aislado en el Capitulo 4. Sin embargo, los
cambios son muy pequefios; menor de 0,5 °C en la temperatura, y la concentracion de salida

pasa de 3,96 ppm a 4,53 ppm, ain muy lejos del limite prefijado de 20 ppm, por lo que se
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decide continuar el analisis con el mismo reactor descripto en Capitulo 4 como

correspondiente al “caso base”. El grado de sobredimensionamiento cambia en menos del

0.1% con esta actualizacion.

Tabla 5.2. Caracteristicas de operacion y disefio del intercambiador de calor.

Variable Valor Unidades
Ancho de la cormente caliente, L 1,202 m
Ancho de la corriente fria, W 1,202 m
Altura total, H 1,212 m
Relaciona drea de flujo y area frontal 0,43 -
Relacion (FuCpp/(FmCpc) 0,98 -
Coeficiente convectivo de transferencia de calor de la 54,1 Jm*sK
corriente fria, Ay
Coeficiente convectivo de transferencia de calor de la 59,5 J/m?s K
cpn*iente caliente, A,
Area de transferencia de las placas 291.8 m*
Pérdida carga de la corriente caliente 0,044 bar
Pérdida carga de la corriente fria 0,023 bar
Eficiencia de la superficie extendida para la corriente fria 0,96 -
Eficiencia de la superficie extendida para la corriente 0,95 -
caliente
Velocidad de la corriente caliente 26,3 m/s
Velocidad de la corriente fria 16,1 m/s
Eficiencia requerida 0,6 -
Eficiencia disponible 0,63 -
Temperatura de entrada de la corriente fria 40 °C
Temperatura de salida de la corriente fria 180 °C
Temperatura de entrada de la corriente caliente 263,6 C
Temperatura de salida de la corriente caliente 128,2 °C

El intercambiador fue disefiado en base a lograr una pérdida de carga aceptable, una

velocidad de pasaje de los gases entre 15-30 m/s (valor econémico aceptable) y que la

Eficiencia disponible sea mayor que la requerida, tal como lo especifica el procedimiento de
disefio. El valor de la pérdida de carga total del sistema intercambiador-reactor-
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intercambiador (0,11 bar) es lo suficientemente baja como asegurar el movimiento del fluido
a las condiciones de entrada impuestas (1,5 bar). Analizando las temperaturas de la Tabla 5.3,
el intercambiador de calor no alcanza para precalentar totalmente la alimentacién al reactor
(tomando el caso base del capitulo anterior), y es necesario recurrir al aporte de combustible
adicional.

Tabla 5.3. Caudal total y temperatura para el caso base en las corrientes del sistema integrado.

Corrientes

0 1 2 3 4 5 6 7

Fu [Kg/s] 0,019 0,177 0,196 13,76 13,896 135896 13,76 13,896

T [°C] 25 25 1795 180 220 263,6 40 128,2
Concentracién
COV [ppm] - - - 1920 1901 4,53 1920 4,53

Por otra parte, diferentes valores de caudal de combustible utilizado, posibilitan
indagar sobre distintos tamafios de intercambiador a utilizar, dando lugar a valores como los
que se presentan en la Tabla 5.4. En dicha tabla se muestran tres alternativas de disefio
diferentes, donde todas ellas cumplen con los requerimientos tecnolégicos, Yy
aproximadamente los limites impuestos por los valores de velocidades recomendables de
trabajo en flujo de gases (15-30 m/s) (Serth, 2007).

Tabla 5.4. Alternativas de disefio de intercambiadores para el reactor del “caso base”.

Alterna- Wc I, T3 Ve vr Eficiencia  Ap Dimensiones
tivas  [Kg/s] [°C] [°C] [m/s] [m/s] Requerida [m?] [ﬁl x Zx I1;11]
X X

I 0,023 137 170 33,9 20,4 0,58 168,7 Ix1x1
II 0,019 127 180 26,3 16,1 0,62 291,8 1,2x1,2x1,21

I 0,012 112 195 16,8 10,7 0,69 458,6  1,4x1,4x1.4

En la Figura 5.6 se muestra como el caudal de combustible disminuye a medida que

aumenta la temperatura de egreso del intercambiador de calor T3 (temperatura de la mezcla
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reactiva ingresante al sistema de eliminacion, precalentada en el intercambiador). Esta obvia
disminucion del combustible requerido se da a costa de aumentar el 4rea de intercambio del
intercambiador de calor (4,), con lo que la decisién final serd econémica: mayores costos de
combustible (costo operativo) 0 mayor tamafio de intercambiador de calor (costo de
inversion).

A partir de los resultados obtenidos de las diferentes simulaciones, se deduce que las
pérdidas de carga en ambos fluidos son bajas. Los coeficientes de transferencia de calor
también son relativamente bajos. Se debe sefialar que en varios de los disefios presentados
ambas corrientes presentan flujo laminar. El tamafio de los equipos es relativamente pequefio
por tratarse de equipos compactos. Por esto, si bien el 4rea de transferencia requerida es alta,
teniendo en cuenta la presencia de la superficie extendida y la alta eficiencia de las mismas, se
puede acomodar en un volumen relativamente pequeilo.

En base al criterio de las velocidades consideradas mas adecuadas se conserva la

alternativa Il para continuar el estudio del sistema integrado.
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Figura 5.6. Variacion del caudal de combustible, y el drea de intercambiador de calor en funcion de la

temperatura de egreso del intercambiador de calor 7.
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8.11. Estudios de sensibilidad del sistema frente a cambios en variables operativas

Para el sistema propuesto se simularon algunos cambios en las condiciones operativas
con mas posibilidades de modificaciones: concentracién del COV, caudal a tratar y

desactivacion del catalizador.

8.11.1. Variacion en la concentracién de COVs

Para analizar la influencia de la variacion de la concentracién de acetato de etilo, se
modifica la concentracién dejando constante el caudal total de efluente a tratar. En la Figura
5.7 se observa la influencia de una variacion de £20% en la concentracién de entrada de COV

sobre la temperatura de salida del reactor y la cantidad de combustible adicional necesaria.

275
T[rec) 270 0,028
We [Kg/s]
265 0,025
260 0,022
255 0,019
250 0,016
245 0,013
240 0,010
480 520 560 600 640 680 720 760 800

Y4E [ppmv]
Figura 5.7. Variacion del caudal adicional de combustible y de la temperatura de salida del

reactor en funcién de la concentracion de acetato de etilo a tratar.

Es posible alcanzar los niveles de COVs estipulados a la salida del sistema utilizando
mas combustible adicional cuanto menor sea la composicién del COV de ingreso. Esto es
debido a que al entrar menor cantidad de COV a tratar, fijando la temperatura de ingreso al
reactor en 220°C como se lo establecié en el caso en estudio, la temperatura de salida del

reactor es menor. Al utilizar el mismo intercambiador disefiado para el caso base, la
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temperatura de precalentamiento de la corriente de entrada es menor y necesitard més
combustible adicional para llegar a la misma temperatura de entrada del reactor. Se completa
la informacion con la Tabla 5.5 donde se muestra que, la concentracién final de COV, aun
cuando se varie un +20 % la concentracion inicial, cae dentro del limite estipulado de disefio:
méximo 20 ppm. También la variaciéon de la temperatura de salida del intercambiador
correspondiente a la corriente fria muestra su concordancia con la variacién de la temperatura

de entrada de la corriente caliente al intercambiador.

Tabla 8.5. Efecto de la variacién de la concentracién de COV a la entrada sobre la concentracion

final.
Concentracion de COV  Concentracion de COV Ts T;
de entrada al sistema de salida [°C] [°C]

[ppm] [ppm]

0,8 Y4£ caso base 1,88 255 174
Y4E caso base 4,53 263,6 180
1,2 YAE caso base 9,01 272 186
1,4 Y4F caso base 15,46 281 193
1,5 Y4£ caso base 20,0 286 197

Si se incorporara un 20-40 % mas de COV, tal como seria el caso previsto en el
Capitulo 1 cuando se incorporara el etanol al acetato de etilo, aun se podria operar dentro de
los limites permitidos, suponiendo condiciones de eliminacién similares para ambos
componentes. Mas aun, es posible aumentar un 50 % la concentraciéon de entrada de COVs

para lograr los 20 ppm impuestos.

§.11.2. Variacion del caudal a tratar

Al aumentar el caudal a tratar disminuye el tiempo de residencia en el reactor, lo que
no permite alcanzar el nivel de COVs estipulado. La variable a modificar para volver a
alcanzar los niveles de COVs de salida es la temperatura de operacion, por lo que el caudal de
combustible adicionado es la variable operativa de ajuste. La Figura 5.8 muestra la influencia

de una variacién de +20% del caudal a tratar sobre el caudal adicional de combustible
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requerido, y la temperatura necesaria de entrada al reactor. En estos resultados se muestra la

variacion de temperatura que permite alcanzar siempre el mismo nivel de concentracién a la

salida del reactor que el estipulado en el caso base, 4,5 ppm.

240
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220 We [Kg/s]
X 0,025
200 i
e 0,022
rd
180 .
X 0,019
'd
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160
- - T 0,016
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120 0,010
10 12 14 16
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Figura 5.8. Variacién del caudal adicional de combustible y de la temperatura de entrada al
reactor en funcion del caudal total a tratar.

En cambio, si el caudal a tratar disminuye, el tiempo de residencia aumenta, de
manera tal que la concentracién de COVs alcanzada a la salida del reactor serd menor que la
estipulada como objetivo. Esto permite ahorrar combustible, manteniendo el nivel de
concentracion de COVs de salida con menor temperatura.

En la Tabla 5.6 se completa la informacion con algunas variables de interés, como las
temperaturas del intercambiador y la pérdida de carga total del sistema en cada valor de
caudal estudiado.

La pérdida de carga total del sistema APr, sigue siendo lo suficientemente baja en los
casos estudiados, como para considerar que la presiéon de entrada disponible es adecuada.
Obviamente, la necesidad de combustible adicional seria menor si se considerase la
posibilidad de utilizar el sobredimensionamiento del reactor utilizado, y salir con una

concentraciéon de 20 ppm en cada caso.

-161-



CarfmLo$ Sistemas de eliminacion catalitica con recuperacién de calor

Tabla 5.6. Efecto de la variacién de la concentracion de COV a la entrada.

Caudal a tratar Ts T, Ts T, APt
[Kg's] [C] 1°C] [°C] [’C] [bar]

0.8 F o caso base 188 214 257 120 0,07
F i caso base 180 220 263,6 128 0,11
1,2 Fi caso base 179 225 270 129 0,17

5.11.3. Desactivacion del catalizador

Frente a una desactivacion del catalizador de entre un 20 y 40 % se muestra en la
Figura 5.9 como aumenta la necesidad de combustible a emplear, dado que la temperatura de
entrada al reactor debe ser mayor para poder compensar el efecto de la desactivacion. Esto
también implica temperaturas de salida del reactor e intercambiador mas elevadas. El aporte
necesario de combustible auxiliar aumenta con la disminucion de actividad del catalizador,
pero no demasiado porque tiene dos efectos contrapuestos. Si bien el quemador debe
precalentar mas la entrada al reactor, la corriente fria de salida del intercambiador estd mas

caliente a medida que disminuye la actividad.

240 1
230 A
220 A
210 -
200 A
190 -

BWe*1E4 [Kg/s] 0 |
160 1

150 -
140 -

Actividad

Figura 8.9. Temperatura de ingreso al reactor y cantidad de combustible adicional en funcién de la
actividad del catalizador.
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Cabe aclarar ademas que en los casos estudiados, se ha supuesto una concentracion de salida
de COV igual al caso base, 4,5 ppm. Es interesante también analizar, dado que se trabaja en el caso
base con un 10 % de sobredimensionamiento en el reactor, a qué nivel de desactivacién se alcanza una
concentracion de salida de 20 ppm (el méximo permitido), sin cambiar la temperatura de entrada al
reactor. En este caso, con un 10 % de desactivacion del catalizador ya se alcanza el méximo permitido.

El caudal de combustible auxiliar es un importante parametro de ajuste que le da flexibilidad
al sistema integrado. Si por ejemplo, este caudal se mantuviera constante (e igual al del caso base), con
tan solo una disminucién de 2 °C en la alimentacién al reactor ya se alcanzaria el limite maximo
permitido de COV a la salida (20 ppm).

5.12. Anilisis del uso de preconcentradores volumétricos

De los anteriores resultados del sistema de eliminacién, con miras a una operacion
autotérmica, parece interesante la alternativa de analizar una preconcentracion del efluente a
tratar. Para esta opcién tecnoldgica se utilizan equipos adsorbedores. Esto obviamente que
sera una decision final incluyendo costos operativos y de inversion, pero se muestra como una
muy buena alternativa a analizar en este tipo de sistemas de eliminacién (Matatov-Meytal y
Sheintuch, 1997; Le Cloirec, 1998; Salden y Eigenberger, 2001; Mussatti, 2002; Everaert y
Baeyens, 2004).

La posibilidad de tratar menores caudales totales, y méas concentrados en el COV es
analizada con los modelos planteados y las simulaciones desarrolladas. En la Tabla 5.7 se
presentan tres alternativas diferentes a analizar: A, B y C. La alternativa A corresponde al
“caso base” analizado hasta el momento. En contraposicion a la alternativa A, se presenta la
-alternativa B, que tiene la mitad del caudal volumétrico total a tratar, con una concentracion
de acetato de etilo igual al doble del caso A. Para el caso C, el flujo a tratar es un 25% del
correspondiente al caso base, y la concentracion corresponde a 4 veces el caso base (A).

En base a las simulaciones realizadas, se puede observar en la Figura 5.10 la variacién
del volumen del reactor y la temperatura de egreso del reactor con la composicién de
alimentacién. La temperatura aumenta significativamente a medida que se preconcentra el

efluente.
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Tabla 8.7. Uso de preconcentradores volumétricos.

Alternativas de concentracion

Variables A B C
F.’ [Nm’/s) 11,7 5,85 2,93
C.£’ [ppmv] 630 1258 2514

El aumento de la temperatura de salida del reactor implica un ahorro de costos de
inversiéon ya que permite trabajar con equipos mas compactos. Sin embargo, el hecho de
adicionar el preconcentrador deberd ser tenido en cuenta en un andlisis de costos global para
verificar el ahorro real. Por otra parte, es posible convertir, mediante la preconcentracién, al
sistema en autotérmico, por cuanto se podria evitar el consumo de combustible adicional en
forma constante. En la Tabla 5.8 se observa como las 3 alternativas analizadas: A, B, y C
conducen a diferentes caracteristicas del intercambiador de calor y del reactor, asi como de
consumo de combustible. En todos los casos la pérdida de carga no fue superior a 0,1bar. El
valor de la eficiencia disponible del intercambiador compacto tomé valores entre 0,5-0,65

para los casos estudiados.

4,5
4,0 390
35 370
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Figura 5.10. Variacion del volumen del reactor y la composicién de alimentacién con la

temperatura de egreso del reactor.
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En todos los casos los parametros de disefio se basaron en tratar el mismo efluente que

el “caso base™, y logrando la misma composicién de la corriente de salida del sistema, de
modo de hacerlos comparables.

Tabla 8.8. Caracteristicas de disefio para diferentes casos de preconcentracién volumétrica.

v f. Ve T; T, Dimensiones de IC Dim::saic?:s del
Casos o o HiWil
[m/s] [m/s] [*C] [C] (m x % 0] HxHixL
[m x m x m]
A 16,1 26,3 180 127,1 1,2x1,2x1,21

1,77x1,77x 1

144 25,1 195 155 0,9x0,9x0,91 1,31 x1,31x1

@]

14,1 27,5 220 216 0,65x0,65x0,66 093x093x1
¥y : velocidad de la corriente fria del IC

La Figura 5.11 completa la presentacién de estos resultados, comparando la variacién
del volumen del reactor, el area de transferencia del intercambiador de calor y el consumo de

combustible para los casos de preconcentracion volumétrica A, B y C bajo analisis.
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Figura 5.11. Variacion del volumen del reactor, el 4rea de transferencia del intercambiador de calor y

el consumo de combustible para los casos de preconcentracion volumétrica A, B y C bajo anélisis.
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Es evidente que la disminucioén del tamafio de los equipos y el ahorro de combustible
adicional estaré contrapuesto con los costos que traera aparejado el uso de preconcentradores
volumétricos y la mayor complejidad operativa. El uso de esta tecnologia de preconcentracion
conduce & una operacion autotérmica del sistema de eliminacién, analizando solamente los

requerimientos energéticos de] sistema en estudio.

5.13. Conclusiones

Se presenta un andlisis correspondiente a un sistema integrado reactor monolitico-
intercambiador de calor, con la incorporacién de un quemador adicional. La incorporacién de
un sistema para quemado de combustible es necesaria para completar la necesidad de
precalentamiento térmico antes de la entrada al reactor, para arranque de la planta y como
variable de control de todo el sistema.

Se selecciona un adecuado intercambiador de calor para esta aplicacién (respetando
los criterios de velocidades de fluido entre 15-30 m/s, maxima pérdida de carga aceptable de
aproximadamente 10%) presentando su procedimiento de disefio y acoplandolo al modelo del
reactor y a los balances de masa y energia que surgen de la integracion de todo el sistema de
eliminaciéon. El modelo matematico completo es utilizado para estudiar la operacion
autotérmica del reactor, encontrandose en una primera instancia que la recuperacién de calor
de los productos de reaccion para precalentar la alimentacion al reactor no es suficiente por no
alcanzarse la temperatura necesaria de entrada al reactor (220 °C) y se requiere el uso de
combustible adicional para completar los requerimientos energéticos. Obviamente que este
resultado estd vinculado al equipo disefiado para las condiciones consideradas como “caso
base”, pero siempre cabe la posibilidad de considerar equipos de mayor dimensién.

Se realiza un analisis de sensibilidad sobre tres importantes variables: concentracion
de entrada, caudal a tratar y actividad del catalizador. Se estudian los efectos de cambios en
estas variables de modo de tener una performance de la flexibilidad del equipamiento
disefiado.

Finalmente se analiza la alternativa de uso de preconcentradores volumétricos. La
disminucién del tamafio de los equipos a que conduce el uso de preconcentradores, asi como

el ahorro de combustible adicional son ventajas técnicas destacables, aunque deberan ser
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analizados los costos en que se incurrira por la introduccién de otro equipamiento y la mayor
complejidad operativa. Para determinar si la propuesta es rentable o no se deberia

complementar con un estudio técnico-econdémico que excede el objetivo de la presente tesis.
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Conclusiones finales

En este trabajo se presenta el estudio de viabilidad técnica de la solucién a uno de los
principales problemas medioambientales que las empresas de impresion de envases deben
enfrentar en la actualidad: la emisién de Compuestos Organicos Volatiles (COVs) a la
atmosfera. Los principales solventes utilizados en dichas empresas son el acetato de etilo y, en
menor proporcion, el etanol.

El objetivo de esta tesis es el de seleccionar una tecnologia adecuada para las
condiciones del efluente a tratar, y posteriormente su profundizacidn cientifica en el estudio
detallado teorico-experimental correspondiente para aportar informaciéon necesaria para

nuevos desarrollos tecnologicos.

A partir de la informacion analizada se concluye que la oxidacion catalitica es una
buena opcidén para el tratamiento de los COVs de la aplicacion en estudio, tanto en lo que
respecta a eficiencia del proceso como en costos. Y en particular, los reactores de combustion
catalitica disefiados con catalizadores soportados sobre monolitos, evitan grandes pérdidas de
carga.

Se ha presentado la informacién vinculada a la preparacién y caracterizacion de un
catalizador de Mn y Cu (denominado Mn9Cul), de desarrollo propio en INTEQUI-UNSL,
con antecedentes de buena performance para la eliminacién catalitica de acetato de etilo y
etanol en aire. Conjuntamente, se han presentado los resultados experimentales en distintas
condiciones operativas trabajando con los compuestos en estudio en esta aplicacién, acetato
de etilo y etanol, ensayandolos primero en forma individual y luego en mezclas de diferentes
proporciones en un reactor de lecho fijo de laboratorio. Asimismo se informan pruebas de
inhibicién de productos y ensayos de combustién de productos intermedios.

Los resultados experimentales obtenidos en los ensayos para eliminacién de ambos
COVs en estudio evidenciaron bajas temperaturas requeridas para la eliminacién total. Para el

etanol, aproximadamente desde una temperatura de 100 °C ya se comienzan a observar
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cambios significativos en la composiciéon. Los ensayos permitieron apreciar ademés la
formacién, en cantidades significativas, de un producto intermedio entre el reactivo
alimentado (etanol) y los productos finales (CO; y H,0), el acetaldehido (C2H4O). No se
observé en ningun ensayo la presencia de CO ni de 4cido acético. El didéxido de carbono
normalmente aparecié para altas conversiones de etanol y cuando la concentracién de
acetaldehido fue apreciable. Esta informacion indica que la via de oxidacién directa de etanol
a los productos finales de reaccién no es la predominante. El consumo neto de acetaldehido
también se verifica a altas conversiones de etanol, aunque por la formacién de CO,, pareceria
que comienza a reaccionar previamente.

De los ensayos a distintas composiciones iniciales de etanol se observdé un efecto
inhibidor que, en una representacion cinética del tipo potencial, estaria indicando un orden de
reaccion respecto de este reactivo menor que uno.

Los resultados experimentales obtenidos en los ensayos para eliminacién de acetato
de etilo mostraron mayores temperaturas necesarias para la eliminacién total del COV
comparandose con las de etanol. Aproximadamente hasta los 170 °C no se producen cambios
significativos en la composicion del acetato de etilo. Los ensayos permitieron apreciar ademas
la formacion de productos intermedios (etanol y acetaldehido) entre el reactivo alimentado
(acetato de etilo) y los productos finales (CO; y H,0). Sin embargo, estos intermediarios
aparecieron en cantidades poco significativas. No se observé en ningun ensayo la presencia de
CO ni de 4cido acético. Dado que las proporciones de etanol y acetaldehido como
intermediarios en las experiencias de acetato de etilo puro fueron muy bajas, la oxidacion
directa a los productos finales de oxidacién mostr6 ser fuertemente predominante en el rango
de temperaturas estudiado.

Tal como ocurri6 en las experiencias con etanol, el acetato de etilo también muestra un
efecto inhibidor, en cuanto a que la mayor cantidad de reactivo disminuye la velocidad de
reaccion. En este sentido también estaria indicando, en una cinética potencial, un orden de
reaccion respecto de este reactivo menor que uno.

Adicionalmente, de los ensayos con alimentacién de anhidrido carbénico y agua en
forma simultinea con los reactivos, en condiciones de cargas de ambos productos
equivalentes a condiciones de combustiéon completa, se concluy6 que no existe evidencia que

permita concluir que exista alguna influencia de estas sustancias sobre el comportamiento
cinético del catalizador.
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De los ensayos con mezclas se pudo apreciar un Gnico intermediario en cantidades
significativas, el acetaldehido. Se pudo concluir ademés que la cantidad de acetaldehido
estaba en relacion directa con la cantidad relativa de etanol alimentado, hecho que refuerza la
preponderancia de la combustién total directa del acetato de etilo, a diferencia de lo que
ocurre con el etanol, donde la preponderancia esté en la reaccién en serie.

Para este tipo de efluentes gaseosos, contaminados con mezclas de etanol y acetato de
etilo, donde normalmente en la industria de impresion de envases la cantidad de acetato de
etilo es mayor. y por ser este ultimo el mas dificil de eliminar, en cuanto a que se requieren
mayores temperaturas de reaccidn, se puede concluir que asegurandose de eliminar el acetato
de etilo, el etanol ya quedaria eliminado completamente.

Se presenté un modelo matematico para representar el reactor de laboratorio, el cual
supone ciertas hipotesis que fueron analizadas y verificadas. Se propusieron expresiones
cinéticas sencillas y se llevé a cabo un ajuste de los correspondientes parametros a partir de
los datos experimentales. El objetivo perseguido fue que las mismas permitan modelar el
reactor industrial para eliminar el acetato de etilo, componente mas abundante y de mayor
dificultad de eliminacién del efluente industrial estudiado en este trabajo.

Se logr6 un ajuste adecuado de los datos, obteniéndose los parametros cinéticos
planteados para las dos expresiones de velocidad de reaccion utilizadas: tipo potencial y tipo
LHHW. Con ambos modelos propuestos, potencial y LHHW, se concluye que esta reaccion
ocurre con un orden de reaccion muy cercano a cero lo que indicaria un considerable efecto
inhibidor de las moléculas de reactivo para este catalizador. En cuanto a las energias de
activacion, éstas dieron valores que estdn dentro de los rangos predichos en otras
investigaciones para casos similares.

Se ha simulado el funcionamiento de un reactor monolitico para la eliminacién
catalitica de acetato de etilo en aire. Para tal fin se ha planteado un modelo matematico
heterogéneo unidimensional, con flujo piston. Se utilizé la expresion cinética tipo LHHW por
dar resultados algo mejores que la cinética tipo potencial.

Se muestran distintas alternativas de disefio del reactor, con diferentes grados de
sobredimensionamiento y diferentes temperaturas de entrada. Estos disefios fueron
seleccionados de modo de garantizar que la concentracién de salida del COV a eliminar no
supere los valores permitidos por las reglamentaciones vigentes (20 ppm) y considerando un

valor razonable para la pérdida de carga maxima de 10 % respecto de la presién de entrada.
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En todos los casos analizados, la pérdida de carga no ha superado el 3 %, respecto de la
presion de ingreso, resultando de esta manera no ser una variable limitante del disefio.

Se presenta un andlisis correspondiente a un sistema integrado reactor monolftico-
intercambiador de calor, con la incorporacién de un quemador adicional. La incorporacion de
un sistema para quemado de combustible es necesaria para completar la necesidad de
precalentamiento térmico antes de la entrada al reactor, para arranque de la planta y como
variable de control de todo el sistema.

Se selecciona un adecuado intercambiador de calor para esta aplicacioén (respetando
los criterios de velocidades de fluido entre 15-30 m/s y méxima pérdida de carga aceptable de
aproximadamente 10 %) presentando su procedimiento de disefio y acoplandolo al modelo
del reactor y a los balances de masa y energia que surgen de la integracién de todo el sistema
de eliminacién. El modelo matematico completo es utilizado para estudiar la operacién
autotérmica del reactor, realizando ademds un andlisis de la influencia de las principales
variables operativas sobre el funcionamiento del sistema integrado.

Finalmente se analiza la alternativa de uso de preconcentradores volumétricos. La
disminucion del tamafio de los equipos a que conduce el uso de preconcentradores, asi como
el ahorro de combustible adicional son ventajas técnicas destacables, aunque deberan ser
analizados los costos en que se incurrira por la introduccién de otro equipamiento.

Trabajos experimentales futuros permitirian corroborar resultados de la simulacién a
escala prototipo o industrial, que permita poner a punto un software de disefio para esta
aplicacion. De esta manera y a través del objetivo inicial de esta tesis, se propicia el trabajo
interdisciplinario entre grupos de investigacién especializados en disefio y simulacién de
equipos con investigadores de nuestro pais dedicados al desarrollo de nuevos catalizadores,
fomentando el contacto con la industria y la formacién de recursos humanos en un érea del

conocimiento de potencial interés futuro.
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NOMENCLATURA

a
b;

b;

espesor de las placas planas en el intercambiador de
calor

altura de una fila de la corriente 1 del intercambiador
de calor

altura de una fila de la corriente 2 del intercambiador
de calor

drea superficial de intercambio total de cada
corriente en el intercambiador de calor

area de superficie extendida total de cada corriente
en el intercambiador de calor

area superficial de placa total en el intercambiador
de calor

concentracion del componente i

coeficiente de Mears de transporte de energia
coeficiente de Mears para transporte de masa
capacidad calorifica

coeficiente de Weisz-Prater

lado del canal cuadrado (tamafio de celda) en el
reactor

diametro de la particula

difusividad molecular de AE en la mezcla
difusividad combinada de Bosanquet

difusividad efectiva

diametro hidraulico del intercambiador de calor
difusividad de Knudsen

espesor del vidrio

energia de activacion

flujo masico por unidad de drea = We/d*

factor de friccién de Fanning

caudal masico de la corriente i

flujo volumétrico

flujo molar de la especie i por canal

coeficiente pelicular de transferencia de calor

alto de cada canal para las corrientes 1 y 2 en el
intercambiador de calor

longitud del lado del reactor de seccién cuadrada
entalpia especifica de la corriente i

altura del intercambiador de calor

constante cinética del modelo potencial

Nomenclatura

m

mol/m’

J/mol °K
m

m

m?/s
m?/s
m%/s

m

m?/s

m
J/mol
Kg/m’s

Kg/s
m/s
mol/s
J/sm*K
m

m

J/mol

m
m*"/s. K geamol®V
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k2

_?n

12

L e

S

constante cinética del modelo LHHW

coeficiente convectivo de transferencia de masa
conductividad del material de las placas corrugadas
en el intercambiador de calor

velocidad de reaccion especifica a 7, en el modelo
potencial

conductividad del material de las placas planas en el
intercambiador de calor

conductividad térmica

conductividad térmica del material de las placas
corrugadas del intercambiador de calor
Conductividad térmica del material de las placas
planas del intercambiador de calor

conductividad asociada a la radiacién dentro del
canal del reactor

coeficiente de conductividad térmica del solido
constante cinética para el modelo potencial = k p,
constante cinética para el modelo LHHW= k p,
factor pre-exponencial del modelo potencial
constante del modelo cinético LHHW

largo del reactor

ancho del equipo para la corriente 2 y profundidad
del equipo para la corriente 1 en el intercambiador
de calor

peso molecular

orden de reaccion

numero de canales o celdas en el reactor

numero de filas del fluido i en el intercambiador de
calor

numero de Nusselt

numero de ensayos

numero de parametros

numero de unidades de transferencia

presion

numero de Prandtl

numero de Peclet de calor

numero de Peclet de masa

calor liberado por la reaccién

coordenada radial

velocidad de reaccion de AE

radio equivalente del poro

numero de Reynolds

constante de los gases

radio de la particula de catalizador

ancho de cada canal para las corrientes 1 y 2 en el
intercambiador de calor

nimero de Schmidt

mol/s. Kgcat
m/s
J/ms°C

m*"/s. K geamol ™V
J/ms°C

Jms°C
Jms°C

J/ms°C
J/ms°C

J/ms°C

m>® /s mol®V
mol/s.m’
m®"/s.Kgcemol ™V
m>/mol

m

m

Kg/mol

Pa

w

m
mol/Kgca.s
mol/m’s

m

8,31 J/mol K
m
m
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NOMENCLATURA

Sh
Si

EEEES R

wi2

numero de Sherwood

drea de flujo total de la corriente i en el m?

intercambiador de calor
temperatura

temperatura critica del componente i
temperatura de reparametrizacion

temperatura normal de reaccion absoluta
temperatura reducida del componente i

temperatura de la superficie de la particula de

catalizador

coeficiente global de transferencia de calor

velocidad

velocidad superficial=(velocidad intersticial).(&,)
volumen critico del componente i

espesor de las placas corrugadas en el

Intercambiador de calor
masa de catalizador
flujo masico total por canal

ancho del equipo para la corriente 1 y profundidad
del equipo para la corriente 2 en el intercambiador

de calor
conversion de acetato de etilo

fraccion molar del componente i en la mezcla

coordenada axial

Letras griegas

B
AH,

numero de Prater
calor de combustidn.

calor de reaccion

pérdida de carga por compresion brusca en la
entrada a los canales de la corriente i

pérdida de carga por expansion brusca en la salida

de los canales de la corriente i

pérdida de carga por friccién en los tramos de cada

canal de la corriente i
porosidad
porosidad de la particula

eficiencia disponible en el intercambiador de calor

eficiencia requerida en el intercambiador de calor

factor de efectividad para AE
eficiencia de la

superficie

extendida

intercambiador de calor para la corriente i

densidad

del

m>/mol

Kg/s
m

J/mol

J/mol
Pa

Pa

Pa

Kg/m®
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TFAGH 2DY

densidad del lecho
densidad del catalizador
tiempo de residencia
tortuosidad de la particula
factor de constriccion
viscosidad

Subindices

E°R°

QO
o

B =™

<gW§_

condicion de entrada al reactor
acetato de etilo
caliente
catalizador
efectivo
experimental
frio

gas
componente i
mezcla
observado
superficie
teorico

vidrio
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Prediccion de propiedades

En este apéndice se presentan las expresiones utilizadas para el cdlculo de propiedades
necesarias en la resolucién de los modelos matemaéticos, en la estimacién de parametros y en

los célculos de disefio y optimizacién.
I.1. Difusividad molecular del acetato de etilo en la mezcla gaseosa

Debido a que las mezclas empleadas son muy diluidas en aire o helio/oxigeno, la
difusividad de acetato de etilo en la mezcla puede asumirse como la de acetato de etilo en la
mezcla oxigeno/nitrégeno, o en el caso del reactor de laboratorio, oxigeno/helio. Dado un
valor de dicha difusividad a T°, es posible determinar el valor de la difusividad en funcién de
la temperatura segun la siguiente expresion (Fuller y colab., 1966; Fogler, 2001):

T )1,75 -

— No
Dpgm = DAE,m (ﬁ
donde:
Dk m: difusividad de AE en la mezcla [=] m%/s
T temperatura de operacion [=] K

1.2. Difusividad de Knudsen

La expresion de la difusividad de Knudsen en funcién de la temperatura es la siguiente
(Froment y Bischoff, 1990):

Dy =37, |—2- 1.2)
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donde:

Dy: difusividad de Knudsen [=] m*/s

rp : radio de poro [=] m

M: peso molecular del componente que difunde [=] Kg/mol
Rg: constante universal de los gases= 8,31 J/mol K

T: temperatura de operacién [=] K

1.3. Difusividad combinada (Difusividad de Bosanquet)

La difusividad combinada se define como la siguiente relacién entre la difusividad
molecular y la difusividad de Knudsen (Froment y Bischoff, 1990):

+ = (1.3)

donde:

D,: difusividad combinada [=] m?/s

D4gpm: difusividad del AE en la mezcla [=] m?/s
Dy: difusividad de Knudsen [=] m?%/s

1.4. Difusividad efectiva

Para representar la difusién en el catalizador como si fuera un medio continuo, la

difusividad combinada se modifica, segin el modelo de poros paralelos, como sigue (Fogler,
2001):
_ D.epo

D, = 14)

Tp

donde:

D,: difusividad combinada de Bosanquet [=] m?%/s
& : porosidad de la particula = 0,41

%, : tortuosidad de la particula = 3

o: factor de constriccién = 0,8
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1.5, Calor de reaccién

El calor de reaccién para la combustién del acetato de etilo se calcula en funcién de la
temperatura, partiendo del calor de reaccion a 25 °C obtenido de Felder y Rousseau (1978):

CHsO;, + 50, <> 4 CO; + 4 H,0
AHr= -2114,52 Kjoule/mol

Para calcular el calor de reaccion en otra condicién operativa:

T
AHg = AHR + [1o(4CPcozg + 4CPhz0g = CParg = 5CPo2g) AT (1.5)

I.6. Viscosidad de mezcla de gases

La viscosidad de la mezcla reactiva se calcula (Perry, 1984) como sigue:

_ Tiyimi/M;
Ho= Ziyi/M; €.6)

donde:

p  :viscosidad de la mezcla [=] Kg/m.s

H; : viscosidad del componente i puro [=] Kg/m.s
¥;: fraccién molar del componente i en la mezcla

M;: peso molecular del componente i [=] Kg/mol
L7. Viscosidad del gas puro

La viscosidad de los gases puros se calcula siguiendo los lineamientos de Perry (1984):

— 333yMiTq 0,645 0,261
#l - V2/3 (1;058Trl - (1;9Tri)0'9]°g (1,9Tri)) (1.7)

cl
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donde:

M; : viscosidad del componente i [=] Kg/m.s

: peso molecular del componente i [=] Kg/mol
; : temperatura critica del componente i [=] K

; : temperatura reducida del componente i

a1 g X

: volumen critico del componente i [=] m>/mol
1.8. Conductividad térmica de la mezcla de gases

La conductividad térmica de la mezcla se estima mediante la siguiente expresion
(Perry, 1984):

‘v k .M.1/3
kt — TiyikeiM;

1.8
TiyiM? (18)

donde:

k,: conductividad térmica de la mezcla [=] W/m K

k.; : conductividad térmica del componente i puro [=] W/m K
¥;: fraccion molar del componente i en la mezcla

M;: peso molecular del componente i [=] Kg/mol
1.9. Conductividad térmica de gas puro

La conductividad térmica de un gas puro puede calcularse utilizando la siguiendo
formula (Reid y colab., 1987):

ky = 1,731 14;2,42.107* (C,; 2,394.1074 + 222 (1.9)
P M,

donde:

k:; : conductividad térmica del componente i puro [=] W/m K
Cpi: capacidad calorifica del componente i [=] J/Kg K

M;: peso molecular del componente i [=] Kg/mol

H; : viscosidad del componente i [=] Kg/m.s
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1.10. Conductividad térmica efectiva para el lecho relleno

Se utiliz6 la correlacién propuesta por Bauer y Schlilnder (1978) para lecho estanco

dada la baja velocidad del fluido pasante a través del mismo. Se consider6 despreciable el

aporte radiante y el efecto Smolouchoski. El célculo de la conductividad térmica efectiva,

kee, se realiza mediante:

ke =(1=V1i-e)ke +V1i—€[@K+ (1= Dk k;

donde:
= 2{(200) (£ _ 221 _ o)
Kee = N{( N2K In B 2 N
. _ 1-¢ 10/9 . — B ) - ks
COD.B—Cf(T) ’ N—(l—;) s K—k—t

€ : porosidad del lecho relleno
k. : conductividad de la mezcla de gases (79% He, 21%0,) [=] W/m K
ks : conductividad del sélido (mezcla vidrio-catalizador) [=] W/m K

B : factor de deformacion

Tratandose de un relleno de esferas de igual tamafio:

Cr=125y ©=0,0077.

(1.10)

L11)

Nota: Si se emplea la correlacion de Yagi y Kunii (1957) los valores de k. obtenidos resultan

similares.

L.11. Capacidad calorifica de la mezcla de gases

La capacidad calorifica de la mezcla de gases se calcula como sigue (Perry, 1984):

_ ZiMyiCpy
P ZiMyq

(112)
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donde:

C, : capacidad calorifica de la mezcla [=] J/mol K

Cp:: capacidad calorifica del componente i [=] J/mol K
M;: peso molecular del componente i [=] Kg/mol

y;: fraccion molar del componente i en la mezcla

1.12. Capacidad calorifica del gas puro

Las expresiones de capacidad calorifica de los compuestos que intervienen en la
combustion catalitica del acetato de etilo se presentan a continuacién (Perry, 1984).

Para helio se tomo:

J

CpHe = 20,8 m

Para acetato de etilo:

Coae = 46,7922 + 0,172 T + 3,2595 1074T2 - 5,2072910°7T3 + 2,11886 107107+ (I1.13)
donde:
Cpar : capacidad calorifica de AE [=] J/mol K

T : temperatura [=] K

Para los restantes componentes:

Cpo, = 8,27 +0,000258 T — 222 (1.14)
Con, =65+ 0,001 T (1.15)
Coti,o = 8,22 + 0,00015T + 0,00000134T2 (1.16)
Coco, = 10,34 +0,00274 T — 222 (1.17)

donde:
Cp1: capacidad calorifica del componente i [=] cal/mol K
T : temperatura [=] K
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1.13. Densidad de la mezcla de gases

Dadas las condiciones de temperatura y presion, se calcula la densidad de la mezcla

como si se tratase de un gas ideal, asumiendo un peso molecular promedio (Felder y

Rousseau, 1978):

PM
p = “RT (1.18)
M =My (1.19)

donde:

p :densidad de la mezcla [=] Kg/m®

P : presion de operacion [=] Pa

R : constante universal de los gases [=] J/mol K

T : temperatura de operacién [=] K

M : peso molecular promedio de la mezcla de gases [=] Kg/mol
M; : peso molecular del componente i [=] Kg/mol

yi : fraccion molar del componente i en la mezcla
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Resultados experimentales

En este apéndice se presentan los resultados experimentales obtenidos en los ensayos

para determinar la cinética del catalizador en estudio, experiencias que fueron llevadas a cabo

en el Instituto del Conicet INTEQUI, en la Universidad Nacional de San Luis.

I1.1. Resultados experimentales con etanol

En la Tabla I1.1 se presentan las experiencias realizadas en la eliminacién de etanol,

indicando las condiciones operativas principales y la conversiéon alcanzada en cada

experiencia. Asimismo se adjuntan los datos correspondientes a selectividad a dioxido de
carbono (CO,) y a acetaldehido (C,H4O). Las selectividades mencionadas han sido calculadas

de la siguiente manera:

Selectividad a CO; = (moles etanol convertidos en CO,)/(moles etanol convertidos)

Selectividad a C;H4O =(moles etanol convertidos en C;H4O)/(moles etanol convertidos)

Tabla IL1. Resultados experimentales de la eliminacion catalitica de etanol.

Masade  Concentracion Temperaturade Conversionde  Selectividada  Selectividad a

catalizador inicial de etanol reaccion etanol CO, C,H,O
(mg) (mgC/m’) (C)
300 4000 77,0 0,000 0,000 1,000
300 4000 87,0 0,017 0,000 1,000
300 4000 96,0 0,049 0,000 1,000
300 4000 100,0 0,043 0,000 1,000
300 4000 118,0 0,145 0,000 1,000
300 4000 128,0 0,178 0,000 1,000
300 4000 139,0 0,237 0,000 1,000
300 4000 149,0 0,236 0,000 1,000
300 4000 159,0 0,464 0,000 1,000
300 4000 165,0 0,518 0,000 1,000
300 4000 169,0 0,606 0,075 0,925
300 4000 181,0 0,622 0,201 0,799
300 4000 192,0 0,981 0,543 0,457
300 4000 195,0 1,000 1,000 0,000
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300 4000 199,0 1,000 1,000 0,000
300 2500 77,0 0,063 0,000 1,000
300 2500 90,0 0,108 0,000 1,000
300 2500 106.0 0,122 0,000 1,000
300 2500 116,0 0,178 0,000 1,000
300 2500 125,0 0,239 0,000 1,000
300 2500 135,0 0,329 0,000 1,000
300 2500 143,5 0,000

300 2500 153,5 0,509 0,000 1,000
300 2500 165,0 0,747 0,149 0,851
300 2500 174,0 0,907 0,262 0,738
300 2500 184,0 0,668 0,332
300 2500 189,0 1,000 1,000 0,000
300 2500 194.5 1,000 1,000 0,000
300 1000 80,0 0,093 0,000 1,000
300 1000 90,0 0,137 0,000 1,000
300 1000 104,0 0,428 0,000 1,000
300 1000 108,0 0,201 0,000 1,000
300 1000 115,0 0,299 0,000 1,000
300 1000 121,5 0,559 0,000 1,000
300 1000 143,5 0,823 0,221 0,779
300 1000 150,0 0,902 0,262 0,738
300 1000 157,0 0,836 0,303 0,697
300 1000 173,0 1,000 1,000 0,000
200 4000 80,0 0,027 0,000 1,000
200 4000 95,5 0,056 0,000 1,000
200 4000 106,0 0,071 0,000 1,000
200 4000 114,0 0,132 0,137 0,863
200 4000 124,0 0,185 0,042 0,958
200 4000 134,5 0,253 0,042 0,958
200 4000 143,5 0,344 0,105 0,895
200 4000 154,0 0,429 0,046 0,954
200 4000 165,0 0,501 0,069 0,931
200 4000 176,5 0,642 0,103 0,897
200 4000 186,0 0,211 0,789
200 4000 206,5 1,000 1,000 0,000
200 2500 89,0 0,069 0,000 1,000
200 2500 97,0 0,082 0,000 1,000
200 2500 107,0 0,141 0,000 1,000
200 2500 117,0 0,184 0,000 1,000
200 2500 126,0 0,259 0,000 1,000
200 2500 136,0 0,305 0,000 1,000
200 2500 146,0 0,000 1,000
200 2500 156,0 0,000 1,000
200 2500 166,5 0,619 0,135 0,865
200 2500 176,5 0,799 0,211 0,789
200 2500 186,0 0,953 0,404 0,596
200 2500 190,0 1,000 0,503 0,497
200 2500 197,0 1,000 1,000 0,000
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200 1000 97,0 0,042 0,000 1,000
200 1000 107,0 0,091 0,000 1,000
200 1000 118,5 0,182 0,000 1,000
200 1000 125,5 0,275 0,138 0,862
200 1000 135.5 0,102 0,898
200 1000 145,5 0,212 0,788
200 1000 154,5 0,740 0,260 0,740
200 1000 164,5 0,864 0,259 0,741
200 1000 174,5 1,000 0,691 0,309
200 1000 183,0 1,000 1,000 0,000
100 4000 88,0 0,025 0,000 1,000
100 4000 100.0 0,044 0,000 1,000
100 4000 109,0 0,053 0,000 1,000
100 4000 119,0 0,063 0,000 1,000
100 4000 128,5 0,087 0,000 1,000
100 4000 139,0 0,103 0,084 0,916
100 4000 148,0 0,165 0,174 0,826
100 4000 159,0 0,286 0,169 0,831
100 4000 168,0 0,332 0,027 0,973
100 4000 178,5 0,492 0,157 0,843
100 4000 188,5 0,606 0,184 0,816
100 4000 197.5 0,799 0,338 0,662
100 4000 211,0 0,972 0,826 0,174
100 4000 221,0 1,000 0,977 0,023
100 2500 88,0 0,020 0,000 1,000
100 2500 97,0 0,043 0,000 1,000
100 2500 107,0 0,074 0,193 0,807
100 2500 118,0 0,117 0,337 0,663
100 2500 127,0 0,151 0,132 0,868
100 2500 137,0 0,000

100 2500 147,0 0,193 0,111 0,889
100 2500 156,5 0,000

100 2500 166,5 0,442 0,144 0,856
100 2500 176,0 0,141 0,859
100 2500 187,0 0,848 0,392 0,608
100 2500 198,0 0,930 0,694 0,306
100 2500 209,0 0,983 0,951 0,049
100 1000 94,5 0,057 0,000 1,000
100 1000 103,0 0,103 0,000 1,000
100 1000 113,0 0,070 0,000 1,000
100 1000 124,0 0,139 0,238 0,762
100 1000 133,0 0,139 0,000 1,000
100 1000 143,0 0,200 0,000 1,000
100 1000 153,0 0,333 0,094 0,906
100 1000 161,0 0,454 0,000 1,000
100 1000 172,0 0,856 0,495 0,505
100 1000 182,0 0,861 0,646 0,354
100 1000 191,0 1,000 0,965 0,035
100 1000 201,0 1,000 1,000 0,000

-197 -



APENDICE N Resultados experimentales

I1.2. Resultados experimentales con acetaldehido puro

Los resultados con acetaldehido, en la mezcla gaseosa oxigeno+helio, en
concentraciones iniciales de 4000 y 8000 mgC/m® se muestran en la Tabla I1.2. Se trabaj6
con la muestra de 100 mg de catalizador y con una temperatura del bafio criogénico de -15°C.

Se indican las condiciones operativas y la conversién alcanzada en cada experiencia.

Tabla 2.2. Resultados experimentales de la eliminacion catalitica de acetaldehido.

Concentracién Temperatura de Conversion Concentracién
inicial C,H,O reaccion C,H,O molar adim.*
(mgC/m3) (°C) CO,
4000 163,0 0,044 0,088
4000 166,0 0,057 0,112
4000 171,0 0,086 0,173
4000 177,0 0,135 0,278
4000 180,0 0,175 0,364
4000 186,0 0,250 0,590
4000 191,0 0,375 0,834
4000 201,0 0,842 1,480
4000 206,0 1,000 1,791
4000 211,0 1,000 1,903
8000 162,0 0,000 0,000
8000 168.,0 0,014 0,028
8000 172,0 0,017 0,034
8000 177,0 0,027 0,055
8000 180,0 0,036 0,073
8000 185,0 0,053 0,106
8000 187,5 0,064 0,123
8000 190,0 0,078 0,145
8000 196,5 0,129 0,248
8000 200,0 0,180 0,347
8000 206,0 0,307 0,590
8000 211,0 0,910 1,740
8000 217,0 1,000 2,070

*referida a los moles de entrada de C,H,O

I1.3. Resultados experimentales con acetato de etilo

En la Tabla I1.3 se muestran los resultados experimentales de la eliminacién catalitica

del acetato de etilo, indicando las condiciones operativas y la conversién alcanzada en cada
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experiencia. Asimismo se adjuntan los datos correspondientes a selectividad a CO;, a etanol y

a acetaldehido. Las selectividades mencionadas han sido calculadas de la siguiente manera:
Selectividad a CO;=(moles AE convertidos en CO;)/(moles AE convertidos)

Selectividad a C;H4O=(moles AE convertidos en C;H4O)/(moles AE convertidos)
Selectividad a C;H4OH=(moles AE convertidos en C;HsOH)/(moles AE convertidos)

siendo: AE= acetato de etilo

Tabla I1.3. Resultados experimentales de la eliminacion catalitica de acetato de etilo.

Masa Concentracion Temperatura Conversidn  Selectivi- Selectividad a Selectividad a

catalizador inicial etanol  de reaccion  acetato etilo dad a CO, Acetaldehido Etanol
(mg) (mgC/m3) (C)
200 4000 125,0 0,014 0,000 0,000 1,000
200 4000 146,0 0,014 1,000 0,000 0,000
200 4000 164,0 0,056 0,707 0,293 0,000
200 4000 174,0 0,154 0,690 0,215 0,095
200 4000 178,5 0,205 0,680 0,218 0,101
200 4000 183,0 0,228 0,662 0,235 0,104
200 4000 189,0 0,325 0,759 0,193 0,048
200 4000 194,5 0,455 0,711 0,205 0,085
200 4000 201,0 0,699 0,915 0,085 0,000
200 4000 208,5 0,977 1,000 0,000 0,000
200 4000 211,5 0,982 1,000 0,000 0,000
200 4000 213,5 1,000 1,000 0,000 0,000
200 2500 117,0 0,000 0,000 0,000 0,000
200 2500 136,0 0,000 0,000 0,000 0,000
200 2500 155,0 0,037 1,000 0,000 0,000
200 2500 165,0 0,099 0,773 0,227 0,000
200 2500 172,0 0,219 0,653 0,347 0,000
200 2500 177,0 0,280 0,804 0,196 0,000
200 2500 182,5 0,317 0,742 0,258 0,000
200 2500 186,5 0,453 0,786 0,162 0,052
200 2500 193,0 0,803 0,942 0,058 0,000
200 2500 199,0 0,961 0,969 0,031 0,000
200 2500 204,0 1,000 1,000 0,000 0,000
200 1000 147,0 0,070 0,000 1,000 0,000
200 1000 165,0 0,413 0,616 0,384 0,000
200 1000 176,0 0,602 0,876 0,124 0,000
200 1000 181,0 0,908 1,000 0,000 0,000
200 1000 187,0 1,000 1,000 0,000 0,000
200 1000 192,0 1,000 1,000 0,000 0,000
100 4000 107,5 0,000 0,000 0,000 0,000
100 4000 128,0 0,041 0,000 0,000 1,000
100 4000 147,0 0,000 0,000 0,000 0,000
100 4000 187,0 0,146 0,675 0,265 0,060
100 4000 210,0 0,571 0,844 0,062 0,094
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Continta
100 4000 221,0 0,862 0,967 0,016 0,017
100 4000 226.0 0,960 1,000 0,000 0,000
100 4000 232,0 0,987 1,000 0,000 0,000
100 4000 237,0 0,983 0,976 0,000 0,024
100 4000 241,0 1,000 1,000 0,000 0,000
100 2500 103.0 0,000 0,000 0,000 0,000
100 2500 127,0 0,000 0,000 0,000 0,000
100 2500 148,0 0,008 1,000 0,000 0,000
100 2500 166,0 0,061 0,648 0,352 0,000
100 2500 186,0 0,200 0,690 0,310 0,000
100 2500 197,0 0,475 0,873 0,127 0,000
100 2500 210,0 0,803 1,000 0,000 0,000
100 2500 2150 0,920 0,976 0,000 0,024
100 2500 220,0 0,967 1,000 0,000 0,000
100 2500 231,0 1,000 1,000 0,000 0,000
100 1000 121,0 0,000 0,000 0,000 0,000
100 1000 162,0 0,218 0,140 0,470 0,390
100 1000 169,0 0,264 0,816 0,184 0,000
100 1000 182,0 0,600 0,930 0,070 0,000
100 1000 193,0 0,813 1,000 0,000 0,000
100 1000 204,0 1,000 1,000 0,000 0,000
100 1000 209,0 1,000 1,000 0,000 0,000

I1.4. Resultados experimentales con mezclas etanol-acetato de etilo

Se trabajaron mezclas de etanol y acetato de etilo a las mismas condiciones de masa de
catalizador y temperatura que en los ensayos con los COVs individuales, y con concentracién
total de COVs de 4000 mgC m> en proporciones de 25%, 50% y 75% (porcentajes masicos)
de acetato de etilo en la mezcla de COVs alimentada.

En la Tabla I1.4 se muestran los resultados de los ensayos, indicando las condiciones
operativas y la concentracion adimensional de acetato de etilo (AE), etanol (E), acetaldehido
(A) y diéxido de carbono (CO,), alcanzadas en cada experiencia.

Tabla I1.4. Resultados experimentales de la eliminacién catalitica de mezclas acetato de etilo+etanol.

Masa  Concentracion Tempera-  Concentra- Concentra- Concentra- Concentra-
cataliza- inicial AE tura (°C) ¢ién molar ¢ién molar ¢ién molar ¢ion molar
dor (mg) (mgC/m3) adim. AE adim. E adim. A adim. CO,

100 3000 84,0 0,966 0,550 0,000 0,000
100 3000 94,0 0,955 0,519 0,000 0,000
100 3000 107,0 0,979 0,512 0,050 0,000
100 3000 119,0 0,952 0,470 0,078 0,000
100 3000 131,5 1,000 0,494 0,098 0,000
100 3000 144,0 1,000 0,413 0,173 0,000
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Continta
100 3000 157.0 0.982 0,330 0,233 0,037
100 3000 169,5 0,965 0,201 0,343 0,129
100 3000 181,5 0,958 0,111 0,448 0,401
100 3000 196.0 0,767 0,000 0,350 1,224
100 3000 210,5 0,246 0,000 0,116 3,858
100 3000 215,0 0,115 0,000 0,000 4,532
100 3000 219.0 0,000 0,000 0,000 4,936
100 3000 2250 0,000 0,000 0,000 5,111
100 3000 230,0 0,000 0,000 0,000 5,111
200 3000 81,0 0,999 0,483 0,000 0,000
200 3000 119.0 0,989 0,379 0,115 0,000
200 3000 128,0 0,980 0,361 0,123 0,000
200 3000 140,5 0,966 0,314 0,168 0,000
200 3000 149,0 0,993 0,317 0,225 0,032
200 3000 160,5 0,955 0,179 0,317 0,116
200 3000 174,0 0,882 0,063 0,362 0,337
200 3000 179,0 0,876 0,053 0,364 0,506
200 3000 187,0 0,807 0,038 0,347 0,924
200 3000 192,0 0,688 0,000 0,285 1,327
200 3000 199,0 0,508 0,000 0,221 2,203
200 3000 210,0 0,041 0,000 0,000 4,808
200 3000 214,0 0,000 0,000 0,000 4,716
200 3000 220,5 0,000 0,000 0,000 5,557
200 3000 230,0 0,000 0,000 0,000 5,557
300 3000 80,5 0,965 0,570 0,000 0,000
300 3000 99,5 0,951 0,526 0,000 0,000
300 3000 113,5 0,939 0,465 0,082 0,000
300 3000 126,5 0,974 0,413 0,142 0,000
300 3000 137,0 0,985 0,365 0,191 0,000
300 3000 147,0 1,000 0,328 0,252 0,041
300 3000 160,0 0,942 0,140 0,399 0,161
300 3000 171,0 0,904 0,056 0,416 0,455
300 3000 176,5 0,853 0,000 0,400 0,708
300 3000 182,5 0,792 0,000 0,340 1,089
300 3000 190,0 0,619 0,000 0,263 1,981
300 3000 197,0 0,364 0,000 0,156 3,172
300 3000 200,5 0,198 0,000 0,083 4,257
300 3000 207,0 0,000 0,000 0,000 5,208
300 3000 212,0 0,000 0,000 0,000 5,363
300 3000 217,0 0,000 0,000 0,000 5,353
300 3000 230,0 0,000 0,000 0,000 5,353
100 2000 85,0 1,000 1,876 0,000 0,000
100 2000 107,5 0,989 1,716 0,122 0,000
100 2000 119,0 0,971 1,570 0,211 0,000
100 2000 131,5 0,962 1,488 0,290 0,000
100 2000 143,0 0,996 1,486 0,389 0,000
100 2000 1545 0,983 1,301 0,572 0,049
100 2000 167,0 0,956 0,896 0,840 0,161
100 2000 181,0 0,932 0,518 1,157 0,510
100 2000 193,5 0,831 0,179 1,201 1,437
100 2000 201,0 0,679 0,083 0,917 2,517
100 2000 210,5 0,321 0,000 0,354 5,279
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Continta
100 2000 215,0 0,112 0,000 0,092 7,193
100 2000 2180 0,000 0,000 0,000 8,768
100 2000 230,0 0,000 0,000 0,000 8,768
200 2000 80.0 0,972 1,690 0,000 0,000
200 2000 103.,0 1,000 1,720 0,000 0,000
200 2000 117,0 1,000 1,800 0,072 0,000
200 2000 125,0 1,000 1,739 0,112 0,000
200 2000 139,0 0,970 1,454 0,269 0,000
200 2000 151,0 0,993 1,272 0,531 0,042
200 2000 161,0 0,962 0,947 0,809 0,138
200 2000 171,0 0,923 0,529 1,106 0,359
200 2000 179,0 0,888 0,282 1,207 0,789
200 2000 183,0 0,861 0,233 1,208 1,049
200 2000 200,0 0,529 0,000 0,610 3,945
200 2000 207,0 0,000 0,000 0,000 6,637
200 2000 212,0 0,000 0,000 0,000 6,937
200 2000 218,0 0,000 0,000 0,000 7,163
200 2000 225,5 0,000 0,000 0,000 7,435
200 2000 230,0 0,000 0,000 0,000 7,435
300 2000 81,0 1,000 1,775 0,000 0,000
300 2000 98,0 0,999 1,806 0,000 0,000
300 2000 116,0 0,971 1,654 0,079 0,000
300 2000 125,0 1,000 1,634 0,189 0,000
300 2000 137,0 1,000 1,423 0,379 0,000
300 2000 146,0 0,990 1,142 0,646 0,000
300 2000 159,0 0,987 0,784 1,028 0,171
300 2000 172,0 0,936 0,301 1,288 0,660
300 2000 179,0 0,900 0,142 1,328 1,143
300 2000 185,0 0,778 0,000 1,061 1,996
300 2000 191,5 0,655 0,000 0,764 3,370
300 2000 200,0 0,098 0,000 0,000 6,859
300 2000 210,0 0,000 0,000 0,000 7,320
300 2000 216,0 0,000 0,000 0,000 7,476
300 2000 230,0 0,000 0,000 0,000 7,476
100 1000 85,0 1,000 5,828 0,000 0,000
100 1000 95,0 1,000 5,944 0,203 0,000
100 1000 107,0 0,982 5,570 0,312 0,000
100 1000 118,0 0,978 5,310 0,509 0,000
100 1000 131,0 0,965 5216 0,752 0,000
100 1000 143,0 0,995 4,942 1,066 0,000
100 1000 155,0 0,988 4,624 1,684 0,000
100 1000 166,0 0,984 3,988 2,254 0,266
100 1000 191,0 0,899 1,435 4,098 2,213
100 1000 202,0 0,772 0,478 3,481 5,818
100 1000 212,0 0,272 0,000 0,855 16,045
100 1000 220,0 0,000 0,000 0,000 16,015
100 1000 227,0 0,000 0,000 0,000 16,725
100 1000 230,0 0,000 0,000 0,000 16,730
200 1000 80,0 0,938 5,696 0,000 0,000
200 1000 100,0 1,000 5,908 0,213 0,000
200 1000 116,0 0,969 5,608 0,638 0,000
200 1000 126,0 0,914 5,258 0,798 0,000
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Continua
200 1000 137.0 0,931 4,925 1,173 0,000
200 1000 147,0 0.967 4,618 1,546 0,000
200 1000 160,0 0,943 3,676 2,296 0,312
200 1000 173,0 1,000 2,660 3,923 1,057
200 1000 184.0 0,890 1,027 4,344 2,851
200 1000 191,0 0,846 0,543 4,136 4,736
200 1000 203.0 0,379 0,000 1,520 9,636
200 1000 209,0 0,000 0,000 0,000 13,860
200 1000 215,0 0,000 0,000 0,000 13,860
200 1000 230,0 0,000 0,000 0,000 13,860
300 1000 82,0 1,000 6,630 0,000 0,000
300 1000 103,0 0,973 6,366 0,218 0,000
300 1000 116,0 0,899 5,788 0,480 0,000
300 1000 127,0 0,922 5,435 0,943 0,000
300 1000 137,0 0,933 4,896 1,387 0,000
300 1000 147,5 0,909 4,039 2,140 0,140
300 1000 160,0 0,878 2,835 3,319 0,485
300 1000 172,0 0,961 1,647 4,992 1,587
300 1000 175,5 0,976 1,292 5,369 2,437
300 1000 182,0 0,867 0,655 4,972 3,889
300 1000 191,0 0,634 0,000 3,123 9,184
300 1000 202,0 0,000 0,000 0,000 19,140
300 1000 207,0 0,000 0,000 0,000 19,163
300 1000 215,0 0,000 0,000 0,000 19,160
300 1000 230,0 0,000 0,000 0,000 19,160

IL1.S. Coeficientes de Weisz-Prater para los resultados experimentales con acetato de etilo

(Cwp) para acetato de etilo (AE) en

Se presentan en la Tabla IL.5 los resultados del calculo del coeficiente de Weisz-Prater

operativas y la conversion en cada experiencia.

Tabla I1.5: Calculo de los coeficientes de Weisz-Prater para acetato de etilo (AE)

Concentracién

Masa catalizador inicial AE Temperatura (°C)  Conversién Cwp
(mg) (mgC/m3) XaAE (AE)
200 4000 125,0 0,014 0,3
200 4000 146,0 0,014 0,3
200 4000 164,0 0,056 1,3
200 4000 174,0 0,154 42
200 4000 178,5 0,205 5,9
200 4000 183,0 0,228 6.8
200 4000 189,0 0,325 11,2
200 4000 194,5 0,455 19,5
200 4000 201,0 0,699 54,6
200 4000 208.,5 0,977 1006,5

los distintos ensayos, indicando las condiciones
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Continva

200 4000 211,5 0,982 1296,5
200 4000 213,5 1,000 -
200 2500 117,0 0,000 0,0
200 2500 136,0 0,000 0,0
200 2500 155,0 0,037 0,9
200 2500 165,0 0,099 2,5
200 2500 172,0 0,219 6.4
200 2500 177,0 0,280 8,9
200 2500 182,5 0,317 10,7
200 2500 186,5 0,453 19,2
200 2500 193,0 0,803 95,1
200 2500 199,0 0,961 578,3
200 2500 204,0 1,000 -
200 1000 147,0 0,070 1,7
200 1000 165,0 0,413 15,9
200 1000 176,0 0,602 347
200 1000 181,0 0,908 2274
200 1000 187,0 1,000
200 1000 192,0 1,000 -
100 4000 107,5 0,000 0,0
100 4000 128,0 0,041 1,9
100 4000 147,0 0,000 0,0
100 4000 168,0 0,091 4,5
100 4000 187,0 0,146 7.9
100 4000 210,0 0,571 63,2
100 4000 221,0 0,862 299,7
100 4000 226,0 0,960 1157,0
100 4000 232,0 0,987 3681,1
100 4000 237,0 0,983 2816,9
100 4000 241,0 1,000 -
100 2500 103,0 0,000 0,0
100 2500 127,0 0,000 0,0
100 2500 148,0 0,008 0,4
100 2500 166,0 0,061 29
100 2500 186,0 0,200 11,6
100 2500 197,0 0,475 424
100 2500 210,0 0,803 193,5
100 2500 215,0 0,920 548,5
100 2500 220,0 0,967 1404,4
100 2500 231,0 1,000 -
100 1000 121,0 0,000 0,0
100 1000 162,0 0,218 12,6
100 1000 169,0 0,264 16,3
100 1000 182,0 0,600 69,2
100 1000 193,0 0,813 202,8
100 1000 204,0 1,000
100 1000 209,0 1,000 -
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