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RESUMEN (en espafiol)

Las reacciones multifasicas tienen lugar entre reactivos presentes en distintas fases,
como consecuencia la velocidad global depende de la cinética de la reaccion y de la
transferencia de materia entre fases. En los reactores de lecho fijo de goteo, el relleno
proporciona una superficie de contacto entre fases adecuada para aumentar la
velocidad de transferencia de materia. En esta linea las espumas ceramicas
constituyen una generacion de nuevos materiales que presentan ciertas propiedades
ventajosas para llevar a cabo reacciones heterogéneas, como una elevada superficie

geomeétrica externa, alta porosidad y baja caida de presion.

El objetivo principal de la presente Tesis Doctoral consiste en el estudio de las
caracteristicas técnicas y la modelizacion de un reactor trifasico de lecho fijo de goteo
con un relleno de espuma ceramica. Para ello, se ha elegido como reaccion modelo la
oxidacion de fenol catalizada por cobre. El uso de las espumas ceramicas no sélo se
limita a los reactores de lecho fijo, sino que se puede extender a otro tipo de reactores,
como son los reactores multifasicos de tanque agitado. Por ello, en el presente trabajo
también se aborda, de una forma mas secundaria, la aplicacion de las espumas en un

reactor de tanque agitado para la hidrogenacion catalitica de m-nitrotolueno.

La correcta modelizacion de los reactores de lecho fijjo de goteo requiere del
conocimiento de la cinética de la reaccion y de los aspectos hidrodinamicos y de
transferencia de materia en el relleno de espuma cerdmica. Estos temas son los

principales aspectos abordados este trabajo.




En primer lugar (Capitulo 3) se ha estudiado en un reactor discontinuo la cinética de la
oxidacion de fenol catalizada por cobre en fase homogénea. Se ha analizado la
influencia en la velocidad de la reaccion de las principales condiciones de operacion
(pH, concentraciobn de cobre, presién y temperatura). A partir de los resultados
obtenidos se ha propuesto un esquema de reaccién y un modelo cinético, determinado

por regresion los principales parametros cinéticos del mismo.

En el Capitulo 4, se ha estudiado de forma analoga la oxidacion de fenol en fase
heterogénea, empleando un catalizador de cobre soportado sobre alimina. Se ha
estudiado la influencia en la velocidad de reaccion y la estabilidad del catalizador de
los principales pardmetros del proceso (pH de la disoluciébn acuosa, temperatura,

concentracion inicial de fenol, etc.).

En el Capitulo 5, se aborda el estudio de la hidrodinamica y la transferencia de materia
en un lecho de espuma ceramica para el sistema agua-oxigeno. En ambos casos, se
ha trabajado en régimen de goteo, analizando la influencia de las velocidades
superficiales del gas y liquido en la retencién dinamica de liquido y el coeficiente
volumétrico de transferencia de materia. Los resultados experimentales se han
correlacionado en funcion de los niumeros adimensionales relevantes del proceso. En
la dltima parte de este capitulo, se ha estudiado un reactor de tanque agitado en el
gque las espumas se encuentran ancladas al rodete del agitador. La transferencia de
materia se ha comparado con respecto al caso de emplear un agitador convencional
(Rushton).

En el Capitulo 6, se ha estudiado el comportamiento del reactor de lecho fijo de goteo.
Se ha considerado la reaccion de oxidacion de fenol catalizada en fase homogénea,
ya que en los capitulos 3 y 4 se determind que es la forma mas eficaz de operar.
Ademas, se han considerado dos configuraciones de operacion en relacion con la fase
liquida: en discontinuo con recirculacion total de liquido y en continuo con recirculacion
parcial de liquido. Para la primera configuracion se ha estudiado la influencia en la
velocidad de reaccion de la hidrodinamica, la concentracion de cobre y la temperatura.
Para la segunda configuracion se ha estudiado la influencia en la velocidad de
reaccion del tiempo de residencia, la concentracion de cobre, la temperatura y el tipo
de relleno (espumas ceramicas y esferas de vidrio). Asimismo, para cada

configuracion se ha propuesto un modelo utilizando el modelo cinético para la reaccion




desarrollado en el Capitulo 3 y los modelos hidrodindmicos y de transferencia de
materia del Capitulo 5. EI modelo se ha validado empleando los resultados
experimentales obtenidos en este capitulo.

En el Capitulo 7, se ha estudiado la hidrogenacion de m-nitrotolueno en un reactor
trifasico de tanque agitado. En primer lugar, se ha procedido a la preparacion y
caracterizacién de los catalizadores de paladio. En el caso de las espumas se ha
estudiado la influencia de la velocidad de agitacion en la velocidad global de la
reacciéon. Por udltimo, se han comparado los resultados obtenidos utilizando el

catalizador en forma de polvo y un agitador Rushton (sistema convencional).

RESUMEN (en Inglés)

Multiphasic reactions involve reagents in different phase, as a result the overall
reaction rate depends on reaction kinetics and mass transfer between phases. In
trickle-bed reactors, the mass transfer rate is improved using a packing material, which
provides a suitable external surface area for phase contact. In this way, ceramic foams
are a new dgeneration of materials with advantageous properties to carry out
heterogeneous reactions, such as high external surface area, high porosity and low

pressure drop.

The scope of this thesis is the study of the technical characteristics and modeling of a
three-phase fixed bed reactor using ceramic foam packing. For this purpose, the
oxidation of phenol using copper as catalyst was selected as reaction model. Ceramic
foams can also be used in other types of multiphasic reactors, such as stirred tanks. In
this thesis, the application of foams to the catalytic hydrogenation of m-nitrotoluene in a

stirred tank is also investigated.




Trickle-bed reactor modeling requires of the knowledge of reaction kinetics and
hydrodynamic and mass transfer in the ceramic packing. These topics are the main
aspects addressed in this work.

First (Chapter 3), the kinetics of the homogeneous oxidation of phenol using copper as
catalyst was studied in a stirred tank reactor. The influence of the main operating
conditions (pH, copper concentration, pressure and temperature) on the reaction rate
was investigated. A reaction scheme and a kinetic model were obtained from the

experimental results.

In Chapter 4, the phenol oxidation in heterogeneous phase, using a copper catalyst
supported on alumina was studied. The influence of the main process parameters (pH
of the aqueous solution, temperature, initial concentration of phenol, etc.) on reaction

rate and stability of the catalyst was studied.

In Chapter 5, the study of hydrodynamics and mass transfer was carried out in a
trickled-bed reactor using a ceramic foam packing for system oxygen-water. In both
cases, the influence of the gas and liquid superficial velocities in the dynamic holdup
and volumetric mass transfer coefficient has been determined. Experimental results
were correlated based on the relevant process dimensionless numbers. In the last part
of this chapter, a stirred tank reactor in which ceramic foams are anchored to the
impeller of the agitator has been studied. Mass transfer has been compared to the

case of using a conventional stirrer (Rushton).

In Chapter 6, the behavior of the trickle bed reactor with ceramic foam has been
studied. The phenol oxidation reaction catalyzed in homogeneous phase was selected
because in Chapters 3 and 4 was determined to be the most efficient way to operate.
Additionally, two configurations related to the liquid phase was considered: batch with
total liquid recirculation and continuous with partial liquid recirculation. For the first
configuration, the influence on the reaction rate of the hydrodynamics, copper
concentration and temperature was determined. For the second configuration, the
influence on the reaction rate of residence time, copper concentration, temperature and
packing type (foam ceramics and glass spheres) was considered. A model has been
developed for each configuration, composed by the kinetic model developed in Chapter

3 and the hydrodynamic and mass transfer models of Chapter 5. This model has been
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validated by comparison to the experimental results obtained in this chapter.

In Chapter 7, the hydrogenation of m-nitrotoluene in a three-phase stirred tank reactor
was studied. First, palladium catalysts were prepared and characterized. In the case of
foams the influence of the stirrer speed on the overall reaction rate was studied.
Finally, results were compared using the catalyst in powder form and Rushton stirrer

(conventional system).
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RESUMEN

Las reacciones multifasicas tienen lugar entre reactivos presentes en distintas fases,
como consecuencia la velocidad global depende de la cinética de la reaccion y de la
transferencia de materia entre fases. En los reactores de lecho fijo de goteo, el relleno
proporciona una superficie de contacto entre fases adecuada para aumentar la
velocidad de transferencia de materia. En esta linea las espumas cerdmicas
constituyen una generacion de nuevos materiales que presentan ciertas propiedades
ventajosas para llevar a cabo reacciones heterogéneas, como una elevada superficie

geométrica externa, alta porosidad y baja caida de presion.

El objetivo principal de la presente Tesis Doctoral consiste en el estudio de las
caracteristicas técnicas y la modelizacion de un reactor trifasico de lecho fijo de goteo
con un relleno de espuma ceramica. Para ello, se ha elegido como reaccion modelo la
oxidacién de fenol catalizada por cobre. El uso de las espumas ceramicas no sélo se
limita a los reactores de lecho fijo, sino que se puede extender a otro tipo de reactores,
como son los reactores multifasicos de tanque agitado. Por ello, en el presente trabajo
también se aborda, de una forma mas secundaria, la aplicacion de las espumas en un

reactor de tanque agitado para la hidrogenacién catalitica de m-nitrotolueno.

La correcta modelizaciéon de los reactores de lecho fijo de goteo requiere del
conocimiento de la cinética de la reaccion y de los aspectos hidrodinamicos y de
transferencia de materia en el relleno de espuma ceramica. Estos temas son los

principales aspectos abordados este trabajo.

En primer lugar (Capitulo 3) se ha estudiado en un reactor discontinuo la cinética de la
oxidacion de fenol catalizada por cobre en fase homogénea. Se ha analizado la
influencia en la velocidad de la reaccion de las principales condiciones de operacion
(pH, concentraciobn de cobre, presién y temperatura). A partir de los resultados
obtenidos se ha propuesto un esquema de reaccién y un modelo cinético, determinado

por regresion los principales parametros cinéticos del mismo.

En el Capitulo 4, se ha estudiado de forma analoga la oxidacion de fenol en fase
heterogénea, empleando un catalizador de cobre soportado sobre alimina. Se ha

estudiado la influencia en la velocidad de reaccién y la estabilidad del catalizador de




los principales pardmetros del proceso (pH de la disolucion acuosa, temperatura,

concentracion inicial de fenol, etc.).

En el Capitulo 5, se aborda el estudio de la hidrodindmica y la transferencia de materia
en un lecho de espuma ceramica para el sistema agua-oxigeno. En ambos casos, se
ha trabajado en régimen de goteo, analizando la influencia de las velocidades
superficiales del gas y liquido en la retencion dindmica de liquido y el coeficiente
volumétrico de transferencia de materia. Los resultados experimentales se han
correlacionado en funcién de los nimeros adimensionales relevantes del proceso. En
la Ultima parte de este capitulo, se ha estudiado un reactor de tanque agitado en el
gue las espumas se encuentran ancladas al rodete del agitador. La transferencia de
materia se ha comparado con respecto al caso de emplear un agitador convencional
(Rushton).

En el Capitulo 6, se ha estudiado el comportamiento del reactor de lecho fijo de goteo.
Se ha considerado la reaccion de oxidacién de fenol catalizada en fase homogénea,
ya que en los capitulos 3 y 4 se determind que es la forma mas eficaz de operar.
Ademas, se han considerado dos configuraciones de operacion en relacion con la fase
liquida: en discontinuo con recirculacion total de liquido y en continuo con recirculacién
parcial de liquido. Para la primera configuracion se ha estudiado la influencia en la
velocidad de reaccién de la hidrodinamica, la concentracion de cobre y la temperatura.
Para la segunda configuracion se ha estudiado la influencia en la velocidad de
reaccion del tiempo de residencia, la concentracion de cobre, la temperatura y el tipo
de relleno (espumas ceramicas y esferas de vidrio). Asimismo, para cada
configuracion se ha propuesto un modelo utilizando el modelo cinético para la reaccion
desarrollado en el Capitulo 3 y los modelos hidrodinamicos y de transferencia de
materia del Capitulo 5. El modelo se ha validado empleando los resultados

experimentales obtenidos en este capitulo.

En el Capitulo 7, se ha estudiado la hidrogenacion de m-nitrotolueno en un reactor
trifasico de tanque agitado. En primer lugar, se ha procedido a la preparacion y
caracterizacion de los catalizadores de paladio. En el caso de las espumas se ha
estudiado la influencia de la velocidad de agitacion en la velocidad global de la
reacciéon. Por dltimo, se han comparado los resultados obtenidos utilizando el

catalizador en forma de polvo y un agitador Rushton (sistema convencional).
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ABSTRACT

Multiphasic reactions involve reagents in different phase, as a result the overall
reaction rate depends on reaction kinetics and mass transfer between phases. In
trickle-bed reactors, the mass transfer rate is improved using a packing material, which
provides a suitable external surface area for phase contact. In this way, ceramic foams
are a new generation of materials with advantageous properties to carry out
heterogeneous reactions, such as high external surface area, high porosity and low
pressure drop.

The scope of this thesis is the study of the technical characteristics and modeling of a
three-phase fixed bed reactor using ceramic foam packing. For this purpose, the
oxidation of phenol using copper as catalyst was selected as reaction model. Ceramic
foams can also be used in other types of multiphasic reactors, such as stirred tanks. In
this thesis, the application of foams to the catalytic hydrogenation of m-nitrotoluene in a

stirred tank is also investigated.

Trickle-bed reactor modeling requires of the knowledge of reaction kinetics and
hydrodynamic and mass transfer in the ceramic packing. These topics are the main

aspects addressed in this work.

First (Chapter 3), the kinetics of the homogeneous oxidation of phenol using copper as
catalyst was studied in a stirred tank reactor. The influence of the main operating
conditions (pH, copper concentration, pressure and temperature) on the reaction rate
was investigated. A reaction scheme and a kinetic model were obtained from the

experimental results.

In Chapter 4, the phenol oxidation in heterogeneous phase, using a copper catalyst
supported on alumina was studied. The influence of the main process parameters (pH
of the aqueous solution, temperature, initial concentration of phenol, etc.) on reaction

rate and stability of the catalyst was studied.

In Chapter 5, the study of hydrodynamics and mass transfer was carried out in a
trickled-bed reactor using a ceramic foam packing for system oxygen-water. In both
cases, the influence of the gas and liquid superficial velocities in the dynamic holdup
and volumetric mass transfer coefficient has been determined. Experimental results

were correlated based on the relevant process dimensionless numbers. In the last part
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of this chapter, a stirred tank reactor in which ceramic foams are anchored to the
impeller of the agitator has been studied. Mass transfer has been compared to the

case of using a conventional stirrer (Rushton).

In Chapter 6, the behavior of the trickle bed reactor with ceramic foam has been
studied. The phenol oxidation reaction catalyzed in homogeneous phase was selected
because in Chapters 3 and 4 was determined to be the most efficient way to operate.
Additionally, two configurations related to the liquid phase was considered: batch with
total liquid recirculation and continuous with partial liquid recirculation. For the first
configuration, the influence on the reaction rate of the hydrodynamics, copper
concentration and temperature was determined. For the second configuration, the
influence on the reaction rate of residence time, copper concentration, temperature and
packing type (foam ceramics and glass spheres) was considered. A model has been
developed for each configuration, composed by the kinetic model developed in Chapter
3 and the hydrodynamic and mass transfer models of Chapter 5. This model has been

validated by comparison to the experimental results obtained in this chapter.

In Chapter 7, the hydrogenation of m-nitrotoluene in a three-phase stirred tank reactor
was studied. First, palladium catalysts were prepared and characterized. In the case of
foams the influence of the stirrer speed on the overall reaction rate was studied.
Finally, results were compared using the catalyst in powder form and Rushton stirrer

(conventional system).
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Fig. 5.7. Ajuste de los coeficientes de transferencia de materia en funcién de la
velocidad superficial de liquido, utilizando como lecho de relleno espumas
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Fig. 5.8. Comparacién de los coeficientes de transferencia de materia obtenidos
mediante la correlacion propuesta y los obtenidos experimentalmente para los
ensayos de desorcion de oxigeno utilizando como lecho de relleno espumas
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Fig. 5.9. Esquema del reactor discontinuo de vidrio utilizando espumas como

NElICES de AgItACION. .......eeiiiiiiie e a e e

Fig. 5.10.Influencia de la velocidad de agitacion a presién y temperatura
ambiente para el sistema agua-oxigeno (a) y la potencia de agitacién (b), (#)

espumas de 40 ppi, (m) agitador RUSHION. ...........ccoiiiiiiiiiie e,

Fig. 5.11. Influencia de la velocidad de agitacion (a) y la potencia de agitacién (b)
a presion y temperatura ambiente para el sistema agua-oxigeno (¢) y metanol-
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Fig. 6.1.0xidacién homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos
espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de
oxigeno y Q.=289 mL/min, (¢) 1°" experimento, (m) 2° experimento, (A) 3%

experimento y (x) 4° experimento. Lineas: ajuste primer orden respecto al fenol. ...

Fig. 6.2. Distribucidon de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea de
fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de
relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll),
pH 4 (constante), Qo,= 1 L/min de oxigeno y Q,=289 mL/min: a) 1*" experimento,
b) 2° experimento, ¢) 3% experimento y d) 4° experimento, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (e) acido oxalico. Lineas: ajuste
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Fig. 6.3. Evolucién de la DQO en la oxidacién homogénea de fenol en el reactor
de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5
bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4¢10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qo= 1 L/min de oxigeno y Q,=289 mL/min: a) 1*" experimento, b) 2° experimento
y ¢) 3% experimento, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica

correspondiente al fenol y los intermedios de reaccion analizados por HPLC..........

Fig. 6.4. Selectividades de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea
de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas cerdmicas como lecho
de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min: a) 1%
experimento, b) 2° experimento y c) 3% experimento, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico, (e) acido oxalico, (o) CO, y ()

010 ] 11415 (o TR

Fig. 6.5. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas
como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH 4
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(constante) y Qo= 1 L/min de oxigeno, (¢) 289 mL/min (u.=3.3+10° m/s), (m) 70

mL/min (u.=9+10" m/s). Lineas:ajuste segln el modelo propuesto. .........................

Fig. 6.6. Distribucion de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea de
fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de
relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll),
pH 4 (constante), Qo,= 1 L/min de oxigeno y Q=70 mL/min, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A )p-benzoquinona, (x) acido maleico y (e) acido oxalico. Lineas: ajuste

al mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo propuesto. ..........ccccoevvviveeenenn.

Fig. 6.7. Selectividades de los productos de reaccion a diferente velocidad
superficial del liquido, en la oxidacibn homogénea de fenol en el reactor de
goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar
de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH 4 (constante) y Qo,= 1 L/min de oxigeno,
(@ 70 mL/min (u=9+10* m/s), (b) 289 mL/min (u=3.3210° m/s), ()
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico, (e) acido

oxalico, (T) CO2 Y (0) POIIMENO. .....covviiiiiiiiiiiiieeieeeeeeeeee e

Fig. 6.8. Influencia de la concentracién de cobre en la oxidacibn homogénea de
fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de
relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH 4 (constante), Qo=
1 L/min de oxigeno y Q,=289 mL/min, (¢) 4+10* mol/L de Cu(ll), (m) 9+10* mol/L

de Cu(ll). Lineas: ajuste segln el modelo propuesto. ...........ccevvvveveeiiiiiiiiiiiieieieeeee,

Fig. 6.9. Distribucién de los productos de reaccién en la oxidacion homogénea de
fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de
relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 9+10* mol/L de Cu(ll),
pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, (¢) hidroquinona,
(m) catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (e) acido oxalico. Lineas:

ajuste al mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo propuesto.......................

Fig. 6.10. Influencia de la temperatura en la oxidacion homogénea de fenol en el
reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 5
bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qoz= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, (¢) 140 °C, (m) 110 °C. Lineas: ajuste

al MOElD PrOPUESTO. ....coeeiiiiiiieeie e

Fig. 6. 11. Influencia de la temperatura sobre distintas variables a 5 bar de
oxigeno y u,=3.3+10° m/s: a) retencién dinamica de liquido, b) coeficiente de
transferencia de materia por volumen de reactor, c) concentracién de oxigeno

disuelto en el equilibrio y d) constante cinética. ...........cccccccevvvvviiiiiiiiiiee

Fig. 6.12. Distribucion de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea
de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho
de relleno, a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q. =289 mL/min, ()
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico y (e) acido
oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo

PIOPUEBSTO. ...ttt ettt et et et e e st e s s e be et e e st e e st e e beesbeesseenseensesbeesneenseeneesneers

Fig. 6.13.Influencia del relleno en la oxidacién homogénea de fenol en el reactor
de goteo a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, () torre

rociadora (sin lecho) y (m) espumas cerdmicas de 40 Ppi . .....cccceeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee,
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Fig. 6.14. Resistencias presentes para la reaccion en fase liquida, basandose en

la teoria de las dos peliculas (Levenspiel, 2004)..........coouiiiiiiiiiiieniiiiiiieeeee e

Fig. 6.15. Diagrama de bloques del modelo reactor discontinuo de lecho fijo de

goteo: reactor y separador de fasSeS......coii i

Fig. 6.16. Representacién de la conversion predicha por el modelo frente a la
obtenida experimentalmente, para la oxidacion catalitica de fenol en el reactor de

goteo con recirculacion total de HQUIdO. ..........oooiiiiiiiiiiiie e

Fig. 6.17. Diagrama de bloques del modelo reactor continuo de lecho fijo de

goteo con recirculacion: reactor y separador de fases. ..........cccvvveieeiiiiiiiiiiiiieeeeenn.

Fig. 6.18. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la conversion de
fenol para la oxidacién de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con
recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4¢10*

mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo,= 1 L/min de oxigeno y Q,=9.33 mL/min......

Fig. 6.19. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la distribucién de los
productos de reaccion obtenidos en la oxidacion de fenol en el reactor de goteo,
operando en continuo con recirculacién de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno,
0.047 mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de
oxigeno y Q.,=9.33 mL/min, (#) hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona ,

(%) &cido maleico y (@) ACIAO OXAlICO ....ccoeeeeiieeiiiiieee e e e e e

Fig. 6.20. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la DQO para la
oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacion
de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q.,=9.33 mL/min, (¢) DQO
total experimental y (m) DQO tedrica correspondiente al fenol y los intermedios

de reaccion analizados POr HPLC. ..........uuiiiiiiiiiiiiiiieeee e

Fig. 6.21. Influencia del tiempo de residencia en la conversion de fenol para la
oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacion
de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de

Cu(ll), pH 4 (constante) y Qoo= 1 L/mMin de OXigeNO0. .......covvviiiiiiieeeiiieeiiccee e,

Fig. 6.22. Influencia del tiempo de residencia en la distribucion de los productos
de reaccion obtenidos en la oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando
en continuo con recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L
de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante) y Qo= 1 L/min de oxigeno, (4)
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona ,(x) acido maleico y (e) acido

OXAI O .« oo

Fig. 6.23. Influencia del tiempo de residencia en la DQO para la oxidacion de
fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculaciéon de liquido a
140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll), pH 4
(constante) y Qo= 1 L/min de oxigeno, (¢) DQO total experimental y (m) DQO
tedrica correspondiente al fenol y los intermedios de reaccion analizados por

o | T PP O P PURPPPPPPPTN

Fig. 6.24. Influencia de la temperatura en la conversion de fenol para la oxidacion
de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacién de
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1 INTRODUCCION






Introduccién

1.1 Reactores trifasicos de lecho fijo: reactor de goteo

1.1.1 Funcionamiento

Los reactores de goteo o “trickle-bed” (Fig. 1.1) representan uno de los reactores industriales
mas utilizados para llevar a cabo reacciones quimicas entre compuestos en fases fluidas

distintas, tratandose por tanto de un tipo de reactor multifasico.

En general, los reactores multifasicos, en los que tienen lugar reacciones gas-liquido, se
clasifican en funcién de la geometria (columnas y tanques), en la presencia o ausencia de

catalizadores sélidos y las direcciones de flujo (contracorriente, corrientes paralelas).

El reactor de goteo es una columna, en el que el liquido se distribuye desde la parte superior
a fin de conseguir un flujo mas homogéneo, circulando, en direccién descendente, a través
del lecho de particulas en forma de pelicula, gotas o canales (rivulets), mientras que el gas
puede circular a través del lecho en ambas direcciones, ascendente o descendente,
dependiendo del tipo de aplicacién. En reactores a escala industrial es habitual el flujo de
gas descendente debido a que no tiene limitaciones de velocidad de flujo por problemas de

inundacion y la caida de presién es menor.

ﬂ Liquido

g Liquido

a B Liquido b ﬂ Liquido

Fig. 1.1. Reactores de goteo en funcion del tipo de operacion: a)
corrientes paralelas, b) contra-corriente (Ranade et al., 2011).
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La necesidad de cuantificar el comportamiento de los reactores multifasicos conduce a la
modelizacién. El modelo tipico de reactor pasa por la resolucion de los balances de materia,
energia y energia mecanica. En el disefio y la operacién de los reactores multifasicos hay
muchos factores que interaccionan: la cinética, hidrodinamica, contacto, turbulencia,
fendmenos de transporte y fendmenos de superficie. En los sistemas multifasicos la
presencia de varias fases conlleva el que la velocidad de reaccion dependa del contacto
entre fases y de los factores caracteristicos de las reacciones homogéneas (temperatura

etc.).

. P . catalizador
Las reacciones multifasicas son del tipo Ay + bB,) — Productos. Para que tenga

lugar dicha reaccién en primer lugar el reactivo gaseoso debe de disolverse en el liquido y
luego ambos reactivos deben difundir o mover hacia la superficie del catalizador donde tiene
lugar la reaccién. Como consecuencia, en la expresién de la velocidad global intervienen la
resistencia a la transferencia a través de la interfase G/L y la resistencia en la superficie del
sélido. En la Fig 1.2 se muestra el esquema de las resistencias existentes segun la teoria de

la doble capa.

Interfase G/L

“ Particula porosa
Fase liquida (catalizador)

(sin resistencia)

Fase gaseosa

s Co

Fig. 1.2. Resistencias presentes en la reaccion gas-liquido sobre la superficie de
un catalizador sélido (Levenspiel, 2004).

Los factores que gobiernan las transferencias de calor y materia tienen una gran relevancia
en la velocidad de reaccion, siendo la transferencia de materia o la difusion intraparticula en
muchos casos la etapa limitante, limitando la conversidn y la selectividad alcanzada durante

la reaccion.
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1.1.2 Aplicaciones

Los reactores de goteo han aumentado en importancia en los Ultimos afios debido a su
aplicacion en la desulfuracion de naftas, keroseno, gasoil y fracciones mas pesadas del
petroleo; procesos de craqueo de residuos y procesos de hidrogenacion, oxidacion,
alquilacion y cloracion. Algunos ejemplos de la aplicacién de estos reactores a nivel

industrial se reflejan en la Tabla 1.1 (Ranade et al., 2011).

Tabla 1.1. Algunas aplicaciones de los reactores de goteo a nivel industrial (Ranade et al., 2011).

Presién Temperatura

Tipo de reaccién Proceso Catalizador
(MPa) (°C)

Oxidaciones Oxidacioén de etanol Pd/Al 2 70-100

Oxidacion Hiumeda de fenol Pt/Al,O3 3-10 100-200

Oxidacioén del acido Co/SiO,- 0.1-1.5 27-130
féormico/Oxidacion de AlO,, CuO
compuestos organicos en
aguas residuales/Oxidacion

de fenol

Procesamiento de Hidrodesulfuracion Mo-Ni 20-80 320-380

petroleo Hidrodesnitrificacion

Hidrodesmetalizacién

Hidrogenaciones Hidrogenacién de varias Pd, Pt, Ni, 3-10 50-150
fracciones de petréleo, Cu
nitrocompuestos,
compuestos carbonilicos,
acidos carboxilicos a
alcoholes (acido adipico a

1,6-hexanodiol)

Sintesis de Reaccion de Fischer- Co/TiO, 10-50 177-377
Fischer-Tropsch Tropsch

En la Tabla 1.2 se muestran las dimensiones de los reactores de goteo a nivel industrial.
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Tabla 1.2. Dimensiones tipicas de los reactores de goteo a nivel industrial (Winterbottom y King, 1999).

Longitud de lecho 3-6 m

Diametro >3m

Tamario del catalizador 1/8-1/32in (3.2+10° - 8:10° m)
Flujo de gas 0.013-2 kg/m°s

Flujo de liquido 0.8-25 kg/m?s

1.1.3 Rellenos

Los efectos de la transferencia de materia se pueden reducir mediante el empleo de rellenos
de particulas que pueden actuar como catalizadores o no. Existen distintos tipos de relleno,
los cuales se pueden dividir en dos grupos: relleno ordenado o estructurado (dispuesto de

una forma regular dentro de la columna) y relleno al azar.

Los rellenos al azar, Fig. 1., son los mas comunes (esferas, anillos Raschig, anillos Pall).
Los rellenos ordenados (mallas, monolitos, espumas) son estructuras rigidas
tridimensionales con grandes poros o canales que aseguran el paso de los fluidos con bajas

pérdidas de carga.

©

)

= X
Anillo Pall Tellerette Silla de Montar Intalox

Silla de Montar Berl Anillo Rasching

Fig. 1.3. Tipos de rellenos al azar de mayor comercializacion (Bendeck et al., 2010).

En los ultimos afios, los rellenos estructurados han adquirido una mayor importancia, ya que

presentan diferentes ventajas en comparacion a los reactores tradicionales rellenos de
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particulas dispuestas al azar. Principalmente, presentan baja pérdida de carga, distribucion
uniforme de flujo y menor resistencia a la transferencia de materia (Roy et al., 2004).

Los soportes estructurados mas utilizados son las denominadas estructuras monoliticas o
monolitos formados por canales longitudinales paralelos de pequefia seccién separados por
finas paredes. Los méas populares debido a su amplio uso en el sector del automavil son los
ceramicos (cordierita, principalmente) obtenidos por extrusién. A pesar de su amplio uso,
estos materiales tienen limitaciones relacionadas con el espesor minimo de pared para una
correcta extrusion (alrededor de 100 um), su fragilidad y la baja conductividad térmica de los
materiales ceramicos, que unida al modelo de flujo en canales longitudinales, origina una

mala homogeneidad térmica radial (Hickman y Schmidt, 1992a, Hickman y Schmidt, 1992b).

Como alternativa para soslayar estas limitaciones, se han propuesto los monolitos metalicos
obtenidos por enrollamiento de capas alternadas de placas lisas y rizadas. Los materiales
utilizados son aleaciones ferriticas (FeCrAlloy, Kantal (Cybulski y Moulijn, 2005) o aluminio
(Burgos et al., 1998). Los monolitos metalicos, a costa de un incremento de precio frente a
los ceramicos, presentan espesores de pared mas reducidos (desde 25 ym) y un aumento

de varios 6rdenes de magnitud en la conductividad térmica del material.

Sin embargo, uno y otro tipo de monolitos mantienen basicamente la estructura de canales
longitudinales estrechos en los que se desarrolla un flujo laminar con las correspondientes
limitaciones de transferencia de materia entre la fase gas y la fase liquida y sélida (Cybulski
y Moulijn, 2005).

Las espumas son un nuevo soporte de tipo estructurado que constituye una alternativa
interesante para solventar dichas limitaciones. Su estructura macroporosa con canales
interconectados y de alta tortuosidad permite obtener un régimen de flujo turbulento,
mejorando la transferencia de materia y calor entre las fases fluidas y el sélido, asi como
una cierta mezcla en la direccion radial que minimiza los gradientes radiales de

concentracion y temperatura en el reactor (Buciuman y Kraushaar-Czarnetzki, 2003).

Aunque conocidas desde hace mucho tiempo por su empleo como medios filtrantes, las
espumas cerdmicas han suscitado sélo un interés pequefio en la bibliografia cientifica y
poco mayor entre las patentes industriales. No obstante debido a sus propiedades (alta area
geométrica superficial externa y porosidad) hacen que este tipo de material presente
prometedoras perspectivas de aplicaciones futuras en el &mbito de la catalisis (Buciuman y
Kraushaar-Czarnetzki, 2003, Twigg y Richardson, 2007).
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1.2 Espumas ceramicas

1.2.1 Definicion y caracteristicas de las espumas

Las espumas pueden clasificarse principalmente en dos clases: de poros cerrados y
abiertos. Las primeras estan formadas por poliedros, es decir, celdas conectadas a travées
de caras soélidas sin interconexion entre ellas, mientras que las segundas, son materiales
preformados con una estructura porosa similar a una esponja poseen cavidades esféricas
conectadas unas con otras a través de aberturas o ventanas que presentan altas
porosidades (Fig. 1.). Debido a sus caracteristicas, las espumas de poros abiertos son las
adecuadas para su utilizacion como soportes cataliticos, por tanto a continuacién sélo se

consideraran las espumas de poros abiertos.

y

20 ppi

Fig. 1.4. Detalle de la celda unidad de una espuma cuyas caras se encuentran conectadas entre si mediante
poros y espumas ceramicas de circonio con distintas densidades de poros (10, 20 y 30 ppi).

Las espumas se pueden fabricar de distintos materiales: metales (niquel, aluminio, cobre
etc.), polimeros, cerdmicas, carbono, SiC etc. que se caracterizan por: la densidad de poros
(ppi) (nimero de poros por pulgada, expresa el tamafio medio de celda, variando de 5 a 100
ppi), diametro de poro (didmetro de la abertura entre cada celda), densidad aparente (masa
por volumen de espuma), porosidad (fraccion del volumen de poros entre el volumen de
solido, es decir la megaporosidad, en el rango 75-90% incluso mayor), area superficial
externa (area geométrica superficial por volumen de sélido), diametro del sélido que forma la
celda (también conocido como “strut”) y el diametro equivalente esférico (el diametro de

esferas sélidas con la misma area superficial externa) (Twigg y Richardson, 2007).

En la Fig. 1.3 se compara el area geométrica superficial de las espumas con el de otros
rellenos estructurados y rellenos de particulas al azar. Como se puede observar, la

superficie geométrica de las espumas se puede incrementar mucho mas que cualquier otro




Introduccién

tipo de relleno aumentando la densidad de poros, manteniendo ademas altas porosidades,
entre el 80-97% dependiendo del espesor del sélido que forma la espuma, y por tanto bajas
caidas de presion. La superficie geométrica también se puede incrementar disminuyendo la
porosidad, es decir, aumentando el didmetro del solido que conforma la celda unidad. La
densidad de poros es un pardmetro independiente que representa el tamafio promedio de la
celda y a medida que el tamafio de celda disminuye (aumenta la densidad de poros)

aumenta la superficie geométrica.
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Fig. 1.3. Superficie geométrica especifica para espumas con distintitas densidades
de poros y comparacion con rellenos al azar y estructurados con distintas
porosidades (Stemmet, 2008).
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La superficie geométrica no solo depende de las propiedades de las espumas, si no que
depende ademas del material con el que se fabrican. En este sentido, las espumas
ceramicas presentan una mayor superficie geométrica comparada con las espumas
metalicas, por ejemplo para una espuma de 97% de o-Al,O; y 8% de mullita de 10 ppi y
porosidad del 87% presenta una superficie geométrica del 2288 m™(Twigg y Richardson,
2007), mientras que para espumas de FeCr de 5.9-15.3 ppi y porosidades entre el 93-95%

se obtienen unas superficie geométricas entre 336-962 m™ (Incera Garrido et al., 2008).




Capitulo 1

Ademas, los materiales ceramicos en comparacion con los metales y plasticos son mas
duros, presentan gran resistencia a altas temperaturas y a la corrosion, y alta resistencia a
casi todos los agentes quimicos, tratandose por tanto de un material de gran versatilidad
para ser utilizado en diversos procesos quimicos. Por todo ello, a continuacién se exponen
las diferentes técnicas de preparacién de espumas ceramicas ya que las espumas metélicas
se fabrican aplicando métodos diferentes.

1.2.2 Elaboracion de las espumas ceramicas

1.2.2.1 Métodos

Existen tres técnicas principales para la fabricacion de espumas ceramicas: réplica, sacrificio
y espumado directo. Esta Ultima es la técnica pionera en la fabricacion de espumas
cerdmicas comerciales, por eso es la que cuenta con mayor informacién, experiencia, y
tiene como gran ventaja su bajo coste si se compara con las otras técnicas (Studart et al.,
2006).

> Técnica de réplica

Este método fue patentado a principios de los afios 60 (Schwartzwalder y Somers, 1963).
Esta técnica basicamente consiste en impregnar una espuma de poliuretano (PU) u otro
polimero, como poli(vinilcloruro) (PVC), poliestireno (PS) o celulosa, en una suspensiéon de
particulas ceramicas (alimina, ZrO,, SisN4, etc) que estd formada por particulas con un
diametro comprendido entre 0.1-10 um junto con una proporcién adecuada de agentes
humectantes, estabilizantes y modificadores de viscosidad (Luyten et al., 2005). Se suelen
utilizar suspensiones con baja viscosidad, eliminando el exceso mediante soplado con aire 0
por compresion. Posteriormente, la espuma se seca y se calcina a temperaturas
comprendidas entre 1000 y 1700 °C. Con un control muy cuidadoso, el polimero se vaporiza
y las particulas ceramicas sinterizan formando una réplica o imagen positiva de la espuma

original.

Otra alternativa es utilizar una suspensién con mayor viscosidad, afadiendo agentes
espesantes. En este caso, el exceso de la suspension se elimina s6lo de la superficie
externa del polimero, permaneciendo la suspension en el interior de los poros.

Posteriormente de la calcinacién y eliminacion del polimero el material cerdmico sinterizado
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adopta la forma de la espuma como una especie de réplica o imagen negativa de la espuma
original (Twigg y Richardson, 2007).

Mediante esta técnica se ha logrado obtener una distribucion de porosidad entre 40-95 % en
el material sintético (poliuretano), y un tamafio de poros entre 200 um y 3 mm (Studart et al.,
2006). Ademéas se pueden obtener espumas con diversas formas como cilindros, bloques,
anillos o incluso disefios personalizados mecanizando el polimero antes o después de la

inmersién y secado.

> Técnica empleando un material de sacrificio

La técnica de material de sacrificio, consiste usualmente en la preparacion de un compuesto
bifasico que se compone de una matriz de particulas continuas ceramicas o precursores y
de una fase de sacrificio dispersada, que inicialmente se distribuye homogéneamente a
través de la matriz; por Ultimo es extraida para generar poros dentro de la microestructura.
Mediante esta técnica se logra realizar la fabricacion de ceramicos macroporosos con una
distribucién de 20-90 % y con un tamafio de poro entre 1-700 um (Studart et al., 2006,
Luyten et al., 2009).

> Técnica de espumado directo

Por medio de este método se logra la produccién de materiales porosos mediante la
incorporacién de una fase gaseosa (aire) en la suspension o fase liquida que contiene
surfactantes o particulas cerdmicas para estabilizar la espuma generada. Para preservar la
estructura porosa de la espuma ésta necesita ser consolidada, es decir, transformar la
suspension bien dispersa en un cuerpo rigido mediante polimerizacién (Omatete et al.,
1991) o empleando proteinas (Lyckfeldt et al., 2000) o suspensiones con polisacaridos
(Lyckfeldt y Ferreira, 1998).

En la mayoria de los casos, las espumas se someten posteriormente a altas temperaturas

para aumentar la resistencia de las mismas.

Con esta técnica se pueden obtener espumas cerdmicas con una porosidad comprendida
entre el 40 y 97 % y tamafos de poros entre 35 um y 1.2 mm (Andersson y Bergstrom,
2008).
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Fig. 1.4. Esquema de las técnicas de elaboracion de espumas ceramicas: a) Técnica de la réplica, b) Técnica
empleando un material de sacrificio y c) Técnica del espumado directo.

En la Fig. 1.4 se muestran de forma esquemaética las tres técnicas para la elaboracion de

espumas ceramicas.

1.2.2.2 Recubrimiento

Como se ha comentado anteriormente, este tipo de materiales se caracterizan por presentar

altas porosidades y altas superficies geométricas, pero por el contrario presentan bajas
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superficies especificas (1-2 m?/g) (Twigg y Richardson, 2007).

Debido a esto a priori no se pueden utilizar como catalizadores, no se debe olvidar que la
reaccion quimica tiene lugar sobre la superficie del catalizador, de forma que una superficie
especifica elevada aumenta la superficie de reaccion, y por lo tanto la velocidad de la

misma.

Es posible aumentar la superficie especifica depositando una fina capa de un material con
alta superficie especifica, como por ejemplo y-Al,Os, sobre la estructura base de la espuma,
dicho proceso se conoce como “washcoating”. Este proceso consiste en sumergir la espuma
en una suspension que contiene la proporcién adecuada del material con el que se va a
recubrir, junto con aglutinantes y modificadores de viscosidad. Posteriormente se elimina el
exceso de la suspension y se seca. Finalmente se calcina a temperaturas moderadas (<500
°C) para preservar la estructura de la y-Al,O3. La superficie especifica deseada se puede
alcanzar repitiendo el proceso. Mediante este proceso se han depositado satisfactoriamente
metales, 6xidos, zeolitas y carbono (Twigg y Richardson, 1995).

1.2.3 Aplicaciones de las espumas

Las espumas ceramicas han estado en continuo desarrollo desde las Ultimas tres décadas.
Comercialmente las espumas han sido utilizadas como filtros para liquidos y gases, y en
particular las espumas ceramicas se han utilizado como filtros para metales fundidos o
gases calientes (Buciuman y Kraushaar-Czarnetzki, 2003) y como accesorios para hornos
(Twigg y Richardson, 2007).

Las espumas presentan baja caida de presion, alta area superficial, mejorando tanto la
transferencia de materia como la mezcla radial debido a su tortuosidad, y la transferencia de
calor en reacciones altamente endotérmicas y exotérmicas. Como consecuencia,
constituyen una atractiva alternativa de cara a su utilizacibn en diversos campos. En
concreto, las aplicaciones de las espumas en intercambiadores de calor, reformadores,
mezcladores y como soportes cataliticos han adquirido gran importancia en los uGltimos afios
(Pestryakov et al., 1996, Richardson et al., 2000, Richardson et al., 2003, Sirijaruphan et al.,
2005, Chin et al., 2006, Winé et al., 2006, Pestryakov et al., 2007).

El uso de las espumas como soportes cataliticos es una de las aplicaciones con mayor

potencial de este tipo de material. Las espumas se han utilizado en algunas reacciones gas-
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sélido de interés industrial y medioambiental como la purificacion de gases residuales
(Pestryakov et al., 1996, Van Setten et al., 2003, Fino et al., 2005), combustién de metano y
propano (Schlegel et al., 1994, Cerri et al., 2000), reformado de CO, (Richardson et al.,
2003), oxidacion parcial de hidrocarburos (Panuccio et al., 2006, Williams y Schmidt, 2006),
oxidacion preferencial de monéxido de carbono en hidrogeno (Wdrner et al., 2003, Jhalani y
Schmidt, 2005, Sirijaruphan et al., 2005, Chin et al., 2006) y sintesis de Fischer-Tropsch
(Chin et al., 2005).

Asi por ejemplo, Pestryakov et al. (1996) estudiaron la purificacién y neutralizacion de gases
residuales, tales como CO, propano y NOx, procedentes de emisiones de automoviles
empleando catalizadores de paladio, platino y 6xidos de metales de transicién soportados en
una espuma metalica, asi como catalizadores granulares y tipo monolitos. En el caso de la
oxidacién de propano encontraron que las espumas presentaban una mayor actividad en
comparacion con los monolitos, pero una actividad muy parecida en comparacion con el
catalizador granular, no obstante la caida de presion utilizando las espumas es mucho
menor. En la oxidacion de CO encontraron que la actividad catalitica de la espuma depende
en gran medida del didmetro de la celda, siendo necesaria su optimizacién en cuanto a la
geometria y resistencia de la misma. En la eliminacion de NOx las espumas presentaron

una mayor conversion en comparacion con los monolitos comerciales.

Brown (2001) estudié la metanacion de didxido de carbono (reaccion altamente exotérmica)
empleando catalizadores de rutenio en y-Al,O3; (gréanulos) y espumas de 30 ppi de a-Al,O3
con un recubrimiento del 10% de y-Al,O3 impregnada de rutenio. Los resultados obtenidos
indican que la actividad catalitica de las espumas es dos veces superior que la obtenida con
el catalizador en forma de granulos. Otros ejemplos de las ventajas de la aplicacion de las
espumas en reacciones altamente exotérmicas y endotérmicas como la epoxidacion de
etileno, sintesis de Fischer-Tropsch y reformado de metano se encuentran recopiladas en el

estudio realizado por Twigg y Richardson (2007).

A dia de hoy existen muy pocos estudios sobre la aplicacion de las espumas como
catalizadores en reacciones multifasicas, donde el conocimiento de la morfologia y
propiedades geométricas de las espumas, asi como la modelizacion de la hidrodinamica,
dispersion axial y transferencia de materia y calor son esenciales para el correcto disefio de

estos reactores a nivel industrial.

En relacion con la morfologia y las propiedades geométricas de las espumas, éstas han sido

estudiadas por diversos autores. Buciuman y Kraushaar-Czarnetzki (2003) estudiaron la
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morfologia de las espumas ceramicas proponiendo ecuaciones para el célculo de la
superficie geométrica y la densidad relativa utilizando el tetracaidecaedro para describir la
celda unidad de las espumas.

En esta linea, Richardson et al. (2000) proponen tres modelos para el calculo de la
superficie geométrica de las espumas cerdmicas. Ademas estudiaron la influencia del
recubrimiento de la superficie de las espumas con y-Al,Oz; concluyendo que dicho
recubrimiento aumenta la superficie especifica sin apenas afectar al tamafo diametro de
poro y porosidad de la misma. Por otro lado, estudiaron la influencia de la densidad de poros
(10-65 ppi) en la caida de presion para un sistema monofasico, encontrando que a medida
gue aumenta la densidad de poros aumenta la caida de presién. Finalmente, obtienen
valores empiricos de los parametros del modelo convencional de Ergun, en términos del
diametro de poro principal y porosidad, con los que predicen la caida de presiéon con un
error de +15%. Asimismo, encontraron que la caida de presion utilizando espumas es

mucho menor que la caida de presion utilizando un lecho de esferas de vidrio.

En sus primeros estudios Plessis et al. (1994) describen la celda unidad de las espumas
metalicas mediante el modelo cubico, sin embargo este modelo no describe adecuadamente
la superficie geométrica de las mismas. Por ello, en estudios posteriores Fourie y Plessis
(2002) utilizaron el tetracaidecaedro para describir la celda unidad de la espuma metdlica,
proponiendo diversas ecuaciones para el calculo de la superficie geométrica a partir de la

porosidad del sélido y la densidad de poros.

En cuanto a la transferencia de materia en sistemas multifasicos empleando reactores de
tanque agitado Ledn et al. (2012) en el que las espumas funcionan como hélices de
agitacion. Concretamente, estudiaron la influencia de la densidad de poros (10, 20 y 40 ppi)
en el coeficiente de transferencia de materia liquido-solido utilizando como modelo la
hidrogenacién de 3-metil-1-pentin-3-ol empleando catalizadores de paladio soportado en
espumas metdlicas a 25 °C y Py,=1.2 bar, encontrando que existe una densidad de poros
optima (20 ppi) con la que se obtiene un mayor coeficiente de transferencia de materia.
Asimismo, comparan los resultados obtenidos con respecto al reactor empleando el
catalizador en suspension. En este caso, el coeficiente obtenido empleando espumas es

seis veces superior al obtenido con el catalizador en suspension.

Estos mismos autores (Leon et al., 2012) estudiaron el efecto del disefio del agitador en el
coeficiente de transferencia sélido-liquido en la hidrogenacion de o-estireno a 60 °C y 5 bar

de hidrégeno empleando catalizadores de paladio soportado en espumas metélicas con
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distintas formas geométricas, concluyendo que las espumas son mas efectivas, en
comparacion con el catalizador en suspension, en aquellas reacciones en donde existe

limitacion en cuanto la transferencia de materia sélido-liquido.

Asimismo, Tschentscher et al. (2011) estudiaron la oxidacién de glucosa en un reactor de
tanque agitado empleando como catalizador platino soportado en una espumas metalica y
en particulas de y-Al,O; a 60 °C, obteniendo mayores coeficientes de transferencia de

materia utilizando las espumas.

En cuanto a reactores continuos (columna), se ha estudiado y modelizado la hidrodinamica y
transferencia de materia trabajando con distintos modos de operaciéon (contracorriente,
corrientes paralelas en flujo ascendente y descendente) a temperatura y presion ambiente
empleando espumas metélicas con distintas densidades de poros (5, 10, 20 y 40 ppi) para
el sistema oxigeno-agua (Stemmet, 2008). Asimismo, estudia la influencia de la viscosidad y
la tensién superficial, operando en co-corriente con flujo ascendente y descendente, en la

hidrodindmica y la transferencia de materia.

Actualmente existen muy pocos estudios relacionados con la aplicacién de espumas en
reacciones multifasicas llevadas a cabo en reactores continuos (tipo columna). En este
sentido Patrick et al. (2010) establecieron un modelo para comparar el comportamiento de
dos lechos distintos de espumas (espumas y “hairy” espumas) con un lecho de esferas.
Como reacciones modelo utilizaron una reaccién lenta (hidrogenacién de cinamaldehido) y
una rapida (3-metil-1-pentin-3-ol), operando con flujos paralelos tanto ascendentes como
descendente, en el caso de la reaccién rapida se alcanzan mayores selectividades y

conversiones con las espumas.

1.3 Aguas contaminadas con fenol

Las ultimas décadas han estado marcadas principalmente por la preocupacion generalizada
de la sociedad por la proteccion del medio ambiente. Como consecuencia de esta inquietud
social, se han aprobado normas medioambientales de diversa indole, lo que ha dado lugar a
la necesidad de desarrollar 0 mejorar procesos que conjuguen los avances cientificos y
tecnoldgicos sobre todo en procesos ambientales en los que el valor afiadido econémico es

nulo.
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Por todo ello, en la presente tesis se ha seleccionado la oxidacion catalitica de fenol como
reaccion modelo para llevar a cabo la modelizacién de un reactor de goteo con soporte
estructurado tipo espuma. A continuacion se describen los aspectos mas importantes

relacionados con el fenol.

1.3.1 Problemética ambiental del fenol. Legislacion.

La proteccidbn y conservacion de los recursos naturales y las nuevas legislaciones
ambientales imponen criterios cada vez mas estrictos para lograr una mayor y mejor

depuracién de las aguas residuales.

Una gran parte de las aguas residuales que genera la Industria Quimica, y otras industrias
relacionadas con ella, contienen compuestos organicos en una concentracion demasiado
baja para que su recuperaciébn sea rentable, pero es lo suficientemente elevada para
constituir una fuente de contaminacién importante. Muchos de estos compuestos son
altamente toxicos, refractarios (a la degradacién quimica) y poco biodegradables, por lo que

el tratamiento biolégico convencional no es factible.

Este es el caso del fenol, que se encuentra presente en las aguas residuales procedentes
de refinerias de petréleo (6-500 mg / L), hornos de coque (28 a 3900 mg / L), procesamiento
de carbon (9-6800 mg / L), y las industrias petroquimicas (2.8 a 1220 mg / L) (Busca et al.,
2008).

Estas aguas residuales deben ser tratadas antes de ser liberadas al medio ambiente, ya que
el fenol es muy nocivo para los organismos, incluso a bajas concentraciones. Como
consecuencia, se ha prestado gran atencién a las diferentes alternativas para reducir su
concentracion en los efluentes acuosos, sobre todo en las Ultimas décadas en las que las
legislaciones son cada vez mas estrictas, por ejemplo la Agencia de Proteccion Ambiental
de los Estados Unidos (US EPA) establece que la concentracion maxima de descarga de
compuestos fendlicos en las aguas residuales debe de ser de 0.1 mg/L, mientras que la Ley
del Principado de Asturias 5/2002 de 3 de junio establece un méaximo de fenoles totales de 2

mg/L.

1.3.2 Técnicas de eliminaciéon de fenol presente en las aguas residuales

Existen diversos métodos para la eliminacion de fenol presente en las aguas residuales:

extraccion con disolventes, adsorcion, filtraciéon, filtracibn con membranas, intercambio
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ionico, tratamiento bioldgico y técnicas destructivas como la ozonizacion, la oxidacion y la
incineracion (Busca et al., 2008). Segun la normativa europea, las mejores técnicas
disponibles para el tratamiento de aguas industriales (recogidas en el documento BREF
“Waste Treatments Industries”) son la extraccion con disolventes, filtracion, filtracién con
membranas, intercambio i6nico y tratamiento bioldgico, y la oxidacion catalitica utilizando un

agente oxidante especificamente para tratar aguas residuales que contienen fenol.

La economia de los métodos fisicos limita su uso para el tratamiento de microcontaminantes
refractarios, en lugar de tratar corrientes de aguas residuales altamente concentradas

(Aravindhan et al., 2009, Siva Kumar et al., 2009, Laxmi Gayatri y Ahmaruzzaman, 2010).

Asimismo, el tratamiento bioldgico es sélo apropiado para bajas concentraciones de fenol
debido a las propiedades bactericidas de los compuestos fendlicos, incluso a

concentraciones tan bajas como 10 mg/L (Lee y Carberry, 1992, Wang, 1992).

Como resultado, la oxidacion quimica surge como una ruta prometedora para la eliminacion
de fenol a concentraciones intermedias. Entre los tratamientos de oxidacion empleados en la
actualidad destacan la incineracion, la oxidacion avanzada (AOPs) que utiliza ozono,
peroxido de hidrogeno etc. como agente oxidante, la oxidacion en condiciones supercriticas
(SCWO), vy la oxidacion via humeda (WAO) que utiliza aire u oxigeno como agente

oxidante.

Estos tratamientos tienen como objetivo final la mineralizacién hacia CO, de la materia
organica disuelta en el agua. Sin embargo, conseguir una mineralizacion total puede resultar
excesivamente caro, por lo que se considera eficaz la oxidacion parcial de la materia
organica hasta compuestos facilmente biodegradables por tratamientos biolégicos

posteriores (Kwan y Voelker, 2003, Georgi y Kopinke, 2005, Oliveira et al., 2005).

La incineracién se ha aplicado con éxito para el tratamiento de sdlidos, liquidos y gaseosos.
Sin embargo, esta técnica so6lo se emplea cuando la concentracion de contaminantes es

suficientemente debido a la cantidad de energia requerida (Heimbuch y Wilhelmi, 1985).

La oxidacién avanzada se utilizan comunmente para el tratamiento de relativamente bajas
concentraciones de contaminantes en el agua (DQO <5 mg / L) debido al elevado coste del
reactivo empleado (ozono, peroxido de hidrégeno, etc) (Andreozzi et al., 1999, Esplugas et
al., 2002).
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WAO y SCWO son atractivas alternativas para tratar corrientes residuales con valores de
DQO comprendidos entre 20 y 200 g/L (Kolaczkowski et al., 1997, Andreozzi et al., 1999,
Kolaczkowski et al., 1999, Luck, 1999). Pese a que ambas técnicas se llevan a cabo en
condiciones severas de operacion (125-300 °C y 5-200 bar para WAO y por encima de 374 °
Cy 221 bar para SCWO), WAO parece ser mas aceptada que la SWAO.

El empleo de catalizadores (homogéneos o heterogéneos) en la WAO ha surgido como una
alternativa interesante ya que permite una considerable reduccién de las condiciones de

operacién (temperatura y presion).

1.3.3 Oxidacién Himeda de Fenol

» Catalisis heterogénea

Se han empleado distintos catalizadores en la oxidacion humeda de fenol: &xidos de
metales de transicién tales como CuO (Sadana y Katzer, 1974a, Ohta et al., 1980, Kim y
Ihm, 2007, Kim et al., 2007), MnO, (Stoyanova et al., 2003, Santiago et al., 2006), o CoO
(Pintar y Levec, 1994, Christoskova et al., 2001) y metales nobles como Pt y Ru (Kouraichi
et al., 2010, Lee et al., 2010, Ayusheev et al., 2014, Keav et al., 2014).

Kim y lhm (2005) llevaron a cabo la oxidacién catalitica de fenol en un autoclave, empleando
oxidos de metales de transicion (Mn, Fe, Co, Niy Cu) soportados en y-Al,O3; a 150 °C, 3 g/L
de catalizador, 2.02 MPa (aire) y una concentracion inicial de fenol de 0.01 mol/L,
concluyendo que el 6xido de cobre presenta la mayor actividad catalitica. Asimismo, al
finalizar la reaccién encontraron la presencia de depdsitos carbonosos, especialmente en el
catalizador de Mn. Los analisis del depésito carbonoso mediante resonancia magnética
nuclear (NMR) y espectroscopia infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) revelaron la

presencia de algunos grupos oxigenados tales como acidos carboxilicos y alcoholes.

El principal inconveniente del empleo de catalizadores heterogéneos de cobre radica en su
desactivacion debido a la lixiviacion de la fase activa. Sin embargo, es posible minimizar
dicha lixiviacion variando las condiciones de operacién, sobre todo aumentando el pH de la

disolucion inicial (Santos et al., 2004).
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El empleo de metales nobles como catalizadores revelan una cierta tendencia a la
desactivacion debido a la deposicion sobre la superficie del catalizador de depdsitos
carbonosos generados durante la reaccion (Hamoudi et al., 2000, Masende et al., 2003,
Maugans y Akgerman, 2003). Asimismo, Cybulski y Trawczynski estudiaron la oxidacion
catalitica de fenol utilizando catalizadores de platino y rutenio soportados en negro de
carbdén y una mezcla de 6xidos de silice y titanio. Los resultados indican que la actividad de
estos catalizadores es mas baja en comparacién con los catalizadores de cobre (Cybulski y
Trawczynski, 2004).

» Catalisis homogénea

La sales metalicas como el nitrato de cobre, sulfato de cobre, sulfato de manganeso y
sulfato de hierro (Wu et al.,, 2003, Arena et al., 2010) han sido propuestos como

catalizadores homogéneos para la oxidacion de fenol.

Wu et al. (2003) realizaron un estudio cinético de la oxidacion de 0.01 mol/L de fenol
empleando nitrato de cobre (lI) como catalizador y oxigeno como agente oxidante, variando
la temperatura (40-60 °C), presion (1.2-2.3 MPa) y la concentracion de Cu(ll) (0-13.2 ppm).
La cinética de la reaccién es de orden uno con respecto al fenol y 0.5 respecto al cobre y

oxigeno, obteniendo una energia de activacion de 101 kJ/mol.

Por otro lado, Arena et al. (2010) estudiaron la influencia de la naturaleza del catalizador
(cobre, hierro y manganeso) en la selectividad de los productos de reaccién obtenidos bajo
las mismas condiciones de operacion., obteniendo que la selectividad hacia CO, es mayor

utilizando cobre como catalizador.

En la Tabla 1. se muestran las energias de activacion obtenidas en la oxidacion catalitica
(homogénea y heterogénea) y no catalitica de fenol obtenidas por diversos autores. Como
se puede observar en la oxidacibn humeda no catalitica la energia de activacion varia entre
50 y 77 kd/mol, para la reaccién catalizada homogéneamente la energia de activacion varia
entre 57.5 y 101 kJ/mol, mientras que para la reaccion heterogénea las energias de

activacion son muy similares (85 y 85.7 kJ/mol).
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Tabla 1.3. Energias de activacién para la oxidacion no catalitica de fenol, reaccidn homogénea y heterogénea
utilizando catalizadores de cobre.

Energia de
Catalizador Temperatura ( °C) activacion Referencia
(kJ/mol)
3 (Vicente et al.,
443-493 67.4 2002)
) (Joglekar et al.,
423-453 50 1991)
) (Lefévre et al.,
423-573 77 2011)
Cu® 313-333 101 (Wu et al., 2003)
2+ ) (Kulkarni y Dixit,
Cu 353-383 57.5 1991)
) (Fortuny et al.,
CuO/Al,04 393-433 85 1995)
CuO/Al,0O3 393-503 85.7 (Ohta et al., 1980)

Teniendo en cuenta todo lo que se ha comentado anteriormente se ha seleccionado el cobre

como catalizador para llevar a cabo la oxidacion himeda de fenol.

1.4 Objetivos de la tesis

El objetivo general de esta tesis es estudiar las caracteristicas técnicas de los reactores
trifasicos de goteo con soporte de espuma ceramica, y la modelizacién de estos equipos
para llevar a cabo la reaccion de oxidacion humeda de fenol. Para el desarrollo de este

objetivo general se plantean los siguientes objetivos especificos:

1. Estudio cinético de la reaccion de oxidacion humeda de fenol. En primer lugar, se
estudiara la oxidacion de fenol utilizando como catalizador homogéneo de cobre,
Cu?*. El objetivo es estudiar la influencia de las distintas condiciones de operacion
(presién, temperatura y concentracion del catalizador) a fin de establecer el
mecanismo de reaccion y obtener un modelo cinético. En segundo lugar, se
preparara el catalizador en forma heterogénea (CuO/y-Al,O3) y se estudiara la
influencia de las condiciones de operacion (temperatura, concentracion inicial de
fenol, pH de la disolucién acuosa) en la actividad del catalizador. Ambos estudios

cinéticos se llevaran a cabo en un reactor discontinuo ideal. Finalmente, se
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compararan los resultados obtenidos con el fin de determinar cuél es la forma més

eficiente de emplear el catalizador en un reactor trifasico de goteo.

Disefio, construccién y ensayos preliminares en un reactor trifasico de goteo con
soporte de espuma ceramica. El reactor es de 0.3¢10° m* de volumen dtil de relleno
de espuma cerdmica y capaz de operar a una presion de 5 bar y temperatura de 140
°C. Los ensayos preliminares consistirAn en el estudio de la hidrodindmica y la
transferencia de materia en ausencia de reaccion. Hay que tener en cuenta que por
el interior de reactor discurre un flujo bifasico (gas y liquido) por lo que es preciso
determinan y correlacionar de forma adecuada la influencia de las relaciones entre

fases en la retencion de liquido y transferencia de materia entre fases.

Estudio de la reaccion de oxidacion catalitica de fenol en el reactor trifasico de goteo
con soporte de espuma ceramica. Se estudiara la influencia de las condiciones de
operacion (temperatura, relacion entre fases etc.) operando con dos configuraciones
de reactor distintas: trabajando en discontinuo con recirculacién total de liquido y
trabajando en continuo con recirculacién parcial de liquido. En ambos casos el gas

siempre se opera en continuo.
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2.1 Materiales

2.1.1 Reactivos

En la Tabla 2.1 se muestran los reactivos utilizados en la presente tesis doctoral.

Tabla 2.1. Reactivos utilizados.

Compuesto Suministrador Pureza (%) Numero CAS
Acido maleico Aldrich 99 110-16-7
Acido ortofosforico Panreac 85 7664-38-2
Acido oxalico dihidratado Merck 99.5-102.5 6153-56-6
Catecol Sigma-Aldrich 99 120-80-9
Cloruro de cobre 2-hidrato Panreac 99 10125-13-0
Dicromato potasico 0.25 N Panreac
Fenol Sigma-Aldrich 99 108-95-2
Fosfato de sodio dibasico anhidro Panreac 99 231-448-7
Fosfato de sodio monobasico Panreac 99-10.5 7558-80-7
anhidro
Hidrogenoftalato de potasio Panreac
Hidroquinona Sigma-Aldrich 99 123-31-9
Nitrato de cobre 3-hidrato Panreac 98-103 10031-43-3
Nitrato de hierro 9-hidrato Panreac 98 7782-61-8
Oxigeno industrial Air-Liquid
p-benzoquinona Sigma-Aldrich 98 106-51-4
Solucién estandar de cobre para Panreac
absorcion atbmica
Solucién estandar de hierro para Panreac
absorcion atbmica
Sulfato de cobre anhidro Panreac 99 7758-98-7
Sulfato de mercurio (11) Sigma-Aldrich
Sulfato de plata 6.6 g/L Panreac
v-Al,O3 BASF 1344-28-1

2.1.2 Espumas

Las espumas utilizadas en la presente tesis son espumas comerciales suministradas por
Fraunhofer IKTS. Se tratan de espumas cilindricas de Al,Oz; (pureza 99.9%) con un

recubrimiento mesoporoso de y-Al,Os.

La espuma (Fig. 2.1a) presenta una densidad de poros de 20 ppi, dicha densidad se ha
seleccionado con el objeto de disminuir el efecto pared, ya que en la zona comprendida
entre la espuma y la pared del reactor la porosidad aumenta, aumentando la posibilidad de
gue se formen caminos preferenciales. Este hecho es mas acusado para altas densidades

de poros.
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Asimismo, para obtener datos experimentales representativos en reactores de pequefio
diametro debe de haber un nimero representativo de poros en un corte transversal de la

espuma. Por ello, no se han seleccionado densidades de poros pequefas.
La Tabla 2.2. resume las principales propiedades geométricas de la espuma. Algunas de
estas propiedades han sido proporcionadas por el suministrador, otras se han determinado

experimentalmente de forma directa o por medio de expresiones.

Tabla 2.2. Propiedades de la espuma.

Espuma

Densidad de poros (ppi) 20*
Masa, M. (g) 96*
Diametro, D, (mm) 50*
Altura, he (mm) 101*
Porosidad, ¢ (%) 87.7*
Masa y-Al,O3, My, (Q) 5.5*%
Densidad aparente, pg (g/cm?®) 0.48
Diametro de poro, d, (mm) 1.38
Diametro de strut, d; (mm) 0.46
Area geométrica superficial, S, (m?/m>sélido) 20860
Fraccion recubrimiento, fw (%) 54
Area superficial interna, Ager (M?/g) 9.9
Volumen de poros, Ve, (cm’/g) 0.016

* Propiedades dadas por el fabricante.

La densidad aparente, pg, y la fraccion de recubrimiento (f,,) se han calculado a partir de las

siguientes expresiones:

— — —W .
PB = 7De?, fw (MW + Me) 100 [2.1]
e
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Fig. 2.1. a) Espuma ceramica; b) Imagen microscopica de la espuma ceramica.

El didmetro de poro se ha determinado midiendo el didmetro de 100 poros a partir de
distintas imagenes microscoépicas de la espuma, obtenidas mediante un microscopio bifocal
acoplado a una camara réflex. En la Fig. 2.1b se muestra, a modo de ejemplo, una de las
imagenes obtenidas con el microscopio.

25 30
<20 - d = 25 - b
< <90 A
£ 15 8
9 9
5 515
310 1 g
o o 10 -
L g . b 5

0 - 0 -

24 21 19 16 14 11 09 0.6 04 0.230.27 0.320.37 0.41 0.46 0.51 0.55 0.60
Diametro de poro (mm) Diametro de strut (mm)

Fig. 2.2. Histograma de distribucion de: a) tamafio de poro y b) didmetro de strut.

Los resultados indican (Fig. 2.2) que el didmetro que se presenta con mayor frecuencia
(23%) es el correspondiente a 1.38 mm.

El area geométrica superficial, S,, se ha estimado por medio de expresiones matematicas a
partir de propiedades medidas directamente. El célculo depende de la estructura que se elija
para describir la celda unidad de la espuma. En este sentido, la estructura de la celda
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unidad se puede describir a través de distintos poliedros tales como celdas cubicas, prismas
triangulares, prismas rectangulares, prismas hexagonales, dodecaedros rdmbicos y
tetracaidecaedros, también conocida como celda de Kelvin, (Gibson y Ashby, 1988, Gibson
y Ashby, 1999). En espumas ceramicas de alimina ambos autores sugieren la descripcién

de la celda unidad mediante tetracaidecaedros, ya que las propiedades observadas son mas

)

Fig. 2.3. Estructura ideal de un tetracaidecaedro (http://soft-
matter.seas.harvard.edu/images/a/a6/Tetrakaidecahedron.png .

consistentes con este modelo.

Como se aprecia en la Fig. 2.3 se trata de un poliedro que llena el espacio con 14 lados (un
tetracaidecaedro): seis lados cuadrados y ocho hexagonales. Gibson y Ashby establecieron
las relaciones geométricas de la celda unidad mientras que Richardson et al. dedujeron la

siguiente expresion para el calculo del area geométrica superficial (Richardson et al., 2000):

_12.979[1-0.971(1 — €)°°]
v d,(1—¢)0s

[2.2]

No obstante, Richardson et al. (2000) desarrollaron diversas ecuaciones basandose en
distintas geometrias para describir la celda unidad: dodecaedros pentagonales, los
resultados que obtuvieron fueron muy similares a los obtenidos con los tetracaidecaedros.
Asimismo, mediante el modelo del diametro hidraulico, muy utilizado en lechos de relleno,
en el que los poros se describen como cilindros paralelos uniformes, obtuvieron la siguiente

ecuacion:

4¢

V=T da—o

[2.3]

A dia de hoy, el modelo del diametro hidraulico es el mas aceptado debido a su sencillez,

por ello se ha utilizado este modelo para calcular el area geométrica superficial.
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El area superficial interna, asi como el tamafio de los poros se han determinado mediante
ensayos de adsorcién-desorcion con N, (apartado 1.3.1). La isoterma obtenida (Fig. 2.4)
corresponde a un modelo tipo IV segun la clasificacion de la IUPAC, tipo caracteristico de

los materiales mesosporosos.

Asimismo, en la Fig. 2.5 se observa que la distribucion de tamafio de poros es muy estrecha
entorno al valor promedio de 4.7 nm. El valor promedio se encuentra dentro del intervalo

caracteristico de los materiales mesosporosos (2<dp<50 nm).

El tamafio del bucle de histéresis se puede relacionar con el volumen de poros, de forma

gue cuanto mas pronunciado sea el bucle mayor es el volumen de poros.

=
o

Vadsorbido (cm3/g STP)
O P N W H U1 O N 0 O

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
P/P,

Fig. 2.4. Isoterma de adsorcion-desorcion de N, a -196 °C correspondiente a
la espuma.
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Fig. 2.5. Distribucién de tamafios de poros BJH para la espuma.
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La porosidad del recubrimiento (¢,,) se calcula mediante la siguiente ecuacion:

Vporos Vporos BETPB
&, = = . 2.4
v Vw f w,v [ ]

donde f,,,, es la fraccion del recubrimiento expresado en %vol. Aplicando la ecuacion 2.4 se

. - - . 3 3
obtiene una porosidad de recubrimiento de 0.14 my ., /Myecuprimiento-

2.2 Técnicas de caracterizacion de materiales sélidos
2.2.1 Fisisorcioén de nitrégeno

El fundamento de esta técnica se basa en la adsorcion fisica. Cuando se pone en contacto
un sélido con un gas, al cabo de un tiempo se establece un equilibrio entre las moléculas
adsorbidas y las moléculas del gas. Este equilibrio depende de la presion y la temperatura,
pero si esta Ultima se mantiene constante entonces la Unica dependencia se establece con

la presion.

La relacién entre las moléculas adsorbidas y la presion se puede recoger en una isoterma
de adsorcion. Dicha isoterma se construye punto a punto, introduciendo sucesivas cargas de
gas, dejando tiempo suficiente para que se alcance el equilibrio en cada punto.

Las isotermas dan informacion muy importante sobre el area superficial del sélido, asi como
de la porosidad del mismo. El tamafio de los poros esta definido por la IUPAC segun: i)
microporos si el tamafio es inferior a 2 nm; ii) mesoporos si el tamafio de poro esta
comprendido entre entre 2 y 50 nm; y iii) macroporos si es mayor de 50 nm (Sing et al.,
1985).

Las isotermas segun la IUPAC se pueden clasificar en seis tipos (Fig. 2.6):

» Tipo |. esta clase de isotermas es caracteristica de materiales microporosos. El
aumento brusco de la pendiente al inicio de la isoterma se corresponde a la
formacion de la monocapa, mientras que la zona con una pendiente mas suavizada
corresponde a la adsorcién en multicapas.

» Tipo Il: caracteristico de sélidos no porosos o macroporosos, la interacciéon

adsorbente-adsorbato es importante.
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» Tipo lll: s6lidos no porosos 0 macroporosos, interaccion muy débil entre adsorbente-
adsorbato.

» Tipo IV: solidos mesoporosos. Presenta un bucle de histéresis debida a la
condensacion en los mesoporos.

» Tipo V: soélidos mesoporosos, interaccion adsorbato-adsorbente débil. Se puede
considerar como una mezcla entre las isotermas lll y V.

» Tipo VI: o isoterma escalonada, es la menos comun de todas. Se la asocia con
la adsorcion capa por capa sobre superficies que son altamente homogéneas

respecto del adsorbato.

mn
_—

i | j

Presion relativa

vi

Cantidad adsorbida

Fig. 2.6. Representacion de los seis tipos de isotermas segun la clasificacion de la IUPAC.

Los analisis se llevaron a cabo en un Micromeritics ASAP 2020. El céalculo de la superficie
especifica para solidos mesoporosos se basa en la teoria de Brunauer, Emmet, y Teller
(B.E.T.), mientras que el volumen total y la distribucién de tamafios de poro se calcula a

partir de desorcion de nitrégeno, segun el modelo de Barret, Joyner y Halenda (B.J.H).

2.2.2 Oxidacién a Temperatura Programada (TPO)

Esta técnica se ha utilizado para determinar la posible formacién de depésitos carbonos
sobre la superficie de los catalizadores una vez finalizada la reaccion. Esta técnica se basa
en someter al catalizador a elevadas temperaturas en una atmdsfera diluida de oxigeno (al
2-5% de helio). Mediante un espectrometro de masas, acoplado a la salida, se pueden
monitorizar las concentraciones de CO,, O, y CO en todo momento, de forma que si existen

compuestos carbonosos la sefal de O, disminuye y la de CO, y CO aumentan.
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Para realizar los ensayos se ha utilizado una mezcla O./He al 2%. En un tubo en forma de
“U” se coloca una masa pequefa del catalizador (30 mg, previamente secada en estufa). A
modo de pretratamiento, se deja bajo un flujo de helio durante un tiempo determinado.
Posteriormente, se hace pasar la corriente de oxigeno y se aumenta la temperatura hasta

los 900 °C, con una rampa de temperatura de 5 °C.

2.2.3 Difraccién de Rayos X (DRX)

Esta técnica se ha utilizado para determinar el grado de cristalinidad de los catalizadores

antes y después de la reaccion quimica.

El fundamento del método de difraccion de rayos X radica en que un cristal es una
distribucién regular en el espacio de sus 4&tomos, iones o moléculas constituyentes, y que la
distancia entre ellos es del mismo orden de magnitud que la longitud de onda de los rayos X,
por lo que los cristales, de acuerdo con las leyes épticas, pueden producir fendmenos de
difraccién de la radiacién caracteristica.

En la difraccion, los rayos dispersados que estén en fase (cresta-cresta) daran lugar a una
interferencia constructiva, produciendo una zona luminosa. Los rayos dispersados que no
estan en fase (cresta-valle) dardn una interferencia destructiva, se anularan entre si, y
produciran una zona oscura.

La ley de Bragg (Ecuacién 2.5) establece que, cuando un haz monocromatico de rayos X
llega a un cristal con un angulo de incidencia 0, para que la radiacion reflejada esté en
concordancia de fase, y por tanto de lugar a la difraccién (con interferencias constructivas y
destructivas), es necesario que la diferencia de recorrido de dos rayos sea multiplo entero

de la longitud de onda del haz incidente.

n-1=2-d-senf [2.5]

siendo n el periodo, A la longitud de onda del rayo incidente, d la distancia interplanar del
cristal y 6 el angulo de difraccién. Solo si el angulo de incidencia satisface esta ecuacion la

interferencia sera constructiva.

Para encontrar los distintos angulos de incidencia para los que la radiacion reflejada esta en
fase, se va girando lentamente le cristal, y se va registrando para obtener un patrén o

diagrama de difraccion, caracteristico de la sustancia cristalina.
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Los difractogramas se han obtenido utilizando un difractometro “Philips XPert-PRO”
(Servicios cientificos-técnicos de la Universidad de Oviedo). Como radiacion incidente se ha
utilizado la linea Ko del cobre (A=1.54 A), el angulo de difraccion (20) se ha variado entre
5.01 y 84.99 a una velocidad de 0.02 °/s.

2.3 Reactor discontinuo

2.3.1 Equipo experimental

Los estudios cinéticos de la oxidacion catalitica de fenol, tanto homogénea como
heterogénea, se han llevado a cabo en un reactor discontinuo (Fig. 2.7). Para realizar estos
estudios se ha modificado un autoclave disponible para poder trabajar por cargas con la

alimentacion liquida y con alimentacion continua de la fase gaseosa (oxigeno).

El reactor, de la firma “Autoclave Engineers”, consta de un depdsito cilindrico de acero
inoxidable de 1L de capacidad. El reactor se encuentra rodeado por un horno calefactor
eléctrico. La temperatura se controla mediante un termopar tipo “K”, situado en el interior del
liguido del reactor, acoplado a un controlador de temperatura (Eurotherm 2116) tipo PID
gue, a través de un relé, actia sobre los ciclos de apagado y encendido del horno, segun se

precise calentar (encendido) o enfriar (apagado).

El sistema de agitacion consta de un agitador de tres hélices de 20 mm de longitud acoplado

a un motor, el cual se controla de forma digital.

El oxigeno, suministrado por Air-Liquid, se distribuye en el interior del reactor en forma de
burbujas, a través de una malla de acero. El flujo del oxigeno se mantiene constante
mediante un regulador de flujo masico (Bronkhorst) conectado eléctricamente a la caja de
control digital (Bronkhorst). Para preservar el correcto funcionamiento del regulador se
dispone de un filtro y una valvula anti-retorno, respectivamente antes y después del

regulador.

La presién del sistema se mantiene constante mediante una valvula de contrapresion (back-
pressure) situada a la salida gaseosa del reactor. Asimismo, se dispone de dos mandémetros
para determinar la presion que existe, tanto en el interior del reactor como en el depdsito de

alimentacion, en cada momento.
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El cierre del reactor esta formado por dos medias lunas de acero inoxidable, cada una con
cinco tornillos con huecos hexagonales, las cuales una vez apretadas (utilizando una llave
dinamomeétrica) comprimen una junta metalica, situada entre las muescas circulares de la
parte superior del depésito cilindrico y la parte inferior de tapa del reactor, permitiendo de

esta manera mantener la estanqueidad durante el transcurso de la reaccion.

La toma muestra consta de una valvula (“Autoclave Engineers”) que permite extraer
muestras, mientras transcurre la reaccién, sin despresurizar el sistema. Ademas, cuenta

con un filtro para evitar la salida del catalizador.

En cuanto a la seguridad, el reactor lleva incorporado dos valvulas de seguridad que
permiten la despresurizacion del sistema en caso de una subida repentina de presion.
También es posible despresurizar de forma rapida el reactor abriendo la valvula V4.

Todo el sistema de tuberia y accesorios son de acero inoxidable. Los distintos elementos se

encuentran conectados entre si mediante compresién con férula.
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Fig. 2.7. Esquema del reactor discontinuo: (1) Botella de oxigeno, (2) filtro, (3) controlador de flujo, (4)
véalvula anti-retorno, (5) depésito de alimentacion, (6) reactor, (7) manémetro, (8) valvula de seguridad,
(9) termopar, (10) valvula de contrapresion (“back-pressure”), (V1,V2,V3,V4,V5,V7) valvulas de bola y
(V6) valvula toma muestra.
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2.3.2 Procedimiento experimental

Antes de comenzar los experimentos se han determinado los parametros del regulador
(banda proporcional, tiempo integral y derivativo) mediante la opcion de ajuste automético

(“auto-tuning”) que lleva integrado el controlador.

Todo los experimentos se han llevado a cabo con un flujo de oxigeno de 60 mL/min, una
velocidad de agitacion de 650 rpm (suficiente como para asegurar mezcla perfecta en el

interior del reactor) y 400 mL de liquido.

Previamente a la realizacién de los experimentos se debe de comprobar que no existen
fugas en el reactor. Para ello, el reactor se carga con 350 mL de liquido que contiene la
cantidad oportuna de catalizador. Posteriormente, se cierra el reactor, se presuriza con
nitrégeno (13 bar) y se aisla el reactor cerrando todas las valvulas, si al cabo del tiempo el
mandmetro sigue marcando la misma presion significa que no existen fugas.

Se despresuriza el reactor y se carga el depdsito de alimentacion (V5 cerrada) con un
volumen de 50 mL, que contiene una disolucion concentrada de fenol determinada, de forma
gue una vez que se mezcle con el liquido del interior del reactor se alance la concentraciéon

inicial de fenol deseada.

Una vez que se conecta el depésito de alimentacion al resto del equipo, se presuriza
rapidamente el reactor con oxigeno abriendo la valvula V1 hasta alcanzar la presién
deseada, se cierra la valvula V1 y se encienden el horno y el sistema de agitacion. Se fija el
caudal de oxigeno deseado en la caja de control y se abre la valvula V2 para presurizar el
depésito de alimentacion, unos 10 bares por encima de la presion del reactor.
Posteriormente se cierra V2 y se abre V3.Cuando se alcanza la temperatura de operacion,
se cierra V3 y se abre V5, de forma que la disolucion de fenol entra al interior del reactor por
diferencia de presion. Finalmente, se abre V3. De esta manera se controla el tiempo cero de

reaccion.

A la hora de tomar muestra, se abre la valvula V6 y se recogen unos 2 mL de muestra.
Dicha cantidad se ha fijado teniendo en cuenta el namero total de muestras recogidas
durante cada experimento y asi poder suponer que la variacién del volumen de liquido al

inicio y al final es despreciable.

Extraida la muestra se cierra V3 y se abre V7, para purgar el volumen muerto que queda en

el tramo de tuberia comprendida entre la valvula V6 y el interior del reactor. Posteriormente,
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la muestra se analiza mediante cromatografia de liquidos y se guarda en la nevera para

realizar al dia siguiente el resto de analisis, los cuales se describen a continuacioén.
2.4 Reactor trifdsico de goteo
2.4.1 Equipo experimental

El equipo para realizar los ensayos de reaccion se ha diseflado, montado y puesto en

marcha especificamente para la realizacion de la presente tesis doctoral.

Como se observa en la Fig. 2.8 el equipo consta de: el reactor, dos bombas para impulsar el

liquido, un separador de fases, un tanque de almacenamiento y el depdsito de alimentacion.

t}ecg:ﬁ\ﬁ«m) Q plg—

REFRIGERACION

Fig. 2.8. Esquema del reactor de goteo.

El reactor ha sido fabricado por la empresa Tecnomet S.L., basicamente consiste en un tubo
de 4.4 cm de diametro interno y 60 cm de largo de acero inoxidable. En la parte superior e
inferior del mismo se encuentran soldadas dos bridas (cada una con cuatro tornillos) de
acero inoxidable. Alrededor del tubo se dispone de un horno tubular eléctrico formado por
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tres resistencias de 500W/220Vac capaces de calentar hasta una temperatura maxima de
500 °C. Dichas resistencias se encuentran aisladas mediante una manta de lana de vidrio.
Internamente en la parte superior € inferior del reactor se disponen dos termopares tipo “K”.
Uno de ellos funciona como indicador, mientras que el otro termopar permite controlar la
temperatura del reactor mediante un controlador tipo PID (Serie BS-2100) conectado a un

relé de estado solido.

El reactor cuenta con dos tapas, la tapa superior consta de una “T” con dos conexiones de

1)

3/8” y una conexién de 1/4”. En una de las conexiones de 3/8 se encuentra
concéntricamente soldada una tuberia de 1/4” que entra en el interior del reactor, esta linea
es la de entrada de liquido. La conexion de 1/4” es la entrada de gas, por tanto el gas entra
en el reactor circulando por el espacio anular comprendido entre la tuberia de 1/4” y 3/8”. La

otra conexion de 3/8” se encuentra soldada a una brida (con cuatro tornillos).

La tapa inferior del reactor consta de una tuberia de 3/8” soldada a una brida (con cuatro
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23" M6

———rrrr]
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Fig. 2.9. Detalle del reactor de goteo.
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El reactor mantiene la estanqueidad comprimiendo las bridas de la parte superior del tubo y
la brida de la tapa superior, entre las que se encuentra una junta DN 50 GRAFOIL capaz de
aguantar 600 °C, a través de los tornillos que atraviesan dichas brida, analogamente se

cierra la parte inferior. En la Fig. 2.9 se puede observar un detalle del tubo de reactor.

La fase gaseosa entra al reactor por la parte superior. El flujo del gas se regula mediante un
regulador de flujo masico (Bronkhorst, de 20 LN/min de capacidad méxma) conectado a la
caja digital (Bronkhorst) donde se introduce el valor de consigna. Para preservar el buen
funcionamiento del regulador mésico se cuenta con un filtro, colocado antes del regulador, y

una valvula de anti-retorno colocada aguas abajo.

Antes de llegar al reactor el gas se calienta hasta alcanzar la temperatura de operacién
mediante dos mantas eléctricas, las cuales estan enrollando un serpentin, por cuyo interior
circula el gas. La temperatura se controla mediante un termopar tipo “J” que se encuentra en
contacto directo con el gas justo antes de la entrada al reactor. El termopar a su vez esta
conectado a un controlador tipo PID (Eurotherm 2116), que actla sobre el relé que controla

los ciclos de apagado y encendido de las mantas eléctricas.

El circuito del liquido cuenta con dos bombas: una bomba dosificadora de pistones,
suministrada por Talleres Pujol S.A (modelo DO-18/100/22/1), que permite un flujo maximo
de 1L/min y una presion maxima de descarga de 64 bar. Ademas, dispone de un
amortiguador de pulsos a la salida para evitar que el flujo sea excesivamente pulsante. El
flujo del liquido se ajusta mediante el giro de un mando micrométrico, asimismo cuenta con
un dispositivo de bloqueo del mando de regulacién. Tanto los pistones como los elementos

internos son de acero inoxidable AlISI 316.

La otra bomba es magnética (Faulhaber) con una capacidad maxima de 17 mL/min y una
presibn maxima de descarga de 12 bar. El flujo de liquido se regula mediante un regulador
masico (Mini cori flow, 1000 g/h) que se encuentra conectado a la bomba y a la caja de

control donde se introduce el valor de consigna.

Las dos bombas disponen de una valvula de retencién a la salida. Los flujos de ambas
bombas se mezclan antes del sistema de calentamiento (analogo al circuito de gas). El
liguido entra al reactor por la parte superior donde se distribuye en formas de gotas
mediante una boquilla circular de acero inoxidable con 6 perforaciones. Dicha boquilla se

encuentra acoplada a la tuberia de 1/4” del reactor.
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Ambas fases salen por la parte inferior del reactor y llegan al separador de fases donde el
gas asciende y el liquido pasa al depésito de almacenamiento. Asimismo, se cuenta con un
sistema de refrigeracion a la salida del reactor para evitar el sobrecalentamiento del

separador de fases y la evaporacion excesiva de liquido.

El sistema de recogida de muestra consta de dos valvulas “Autoclave Engineers”: una
situada justo a la salida del reactor y otra en la salida del depdsito de almacenamiento, de

esta manera es posible tomar muestra sin despresurizar el equipo experimental.

La presion del equipo se mantiene constante gracias a una valvula de contrapresion (“back-
pressure”) dispuesta a la salida del circuito del gas. El gas circula de forma continua
mientras que el liquido puede circular con distintas configuraciones: continuo, discontinuo y
continuo con recirculacion. Para trabajar de un modo u otro basta con poner la valvula de
tres vias (situada a la salida del separador de fases) en la posicién adecuada, con la
precaucion de que el separador de fases contenga un volumen de liquido adecuado. La

bomba de menor capacidad sélo se utiliza para trabajar en continuo con recirculacion.

Por razones de seguridad se dispone de una valvula de alivio en el circuito de gas y a la
salida de la bomba de mayor capacidad. El sistema de tuberia (1/4”) y accesorios son de

acero inoxidable 316 y se encuentran conectados entre si mediante compresiéon con férula.

2.5 Procedimiento experimental

2.5.1 Determinacién de la retencién de liquido (Holdup)

La retencion de liquido (hold-up) en el relleno de espuma cerdmica, definida como la
cantidad de liquido por unidad de volumen de espuma, es un parametro importante a tener

en cuenta para la operacion y el disefio de un reactor trifasico de goteo.

Estos ensayos se han realizado siguiendo el “método del drenaje” con el sistema agua-aire
a temperatura ambiente. Antes de realizar la medida se debe de inundar el reactor con
liquido, cerrando las valvulas a la salida del reactor. Asi, se asegura un mojado completo del
relleno. Posteriormente, se fija un caudal determinado de agua y de aire y se espera hasta
gue el sistema alcance el estado estacionario. Una vez alcanzado, se cortan a la vez los
flujos de agua, aire y la salida del reactor y se abre la valvula de tres vias que permite el

drenaje del reactor. El liquido recogido se pesa para determinar la retencion.
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2.5.2 Determinacioén del coeficiente de transferencia de materia

El coeficiente de transferencia de materia gas-liquido se ha determinado para sistema agua-
aire a temperatura ambiente. Antes de realizar las medidas, el depésito de alimentacion se
satura con oxigeno borboteando aire mediante un difusor poroso de acero inoxidable
conectado a una bomba de aire. Después se hace pasar este agua por el reactor con la
espuma ceramica en su interior y en paralelo con un determinado flujo de nitrégeno. Parte
del oxigeno del agua se desorbe a su paso por el reactor antes de retornar al depdsito de
alimentacién, donde se satura de nuevo y se recircula al reactor. Una vez que el sistema ha
alcanzado el estado estacionario, la concentracion de oxigeno se mide mediante una sonda
de oxigeno (OxiPro) en el depdsito de alimentacion y justo a la salida del reactor. A partir de

esta informacion se determina el coeficiente de transferencia de materia.

Los ensayos se han llevado a cabo para distintos caudales de gas y de liquido. Entre cada

medida hay que esperar hasta que la concentraciébn de oxigeno en el depdsito sea

estacionaria.

2.5.3 Ensayos de reaccion

2.5.3.1 Operacién en discontinuo

En este tipo de operacién una vez que se carga el equipo experimental con la disolucion

inicial, ésta se recircula continuamente sin existir entradas ni salidas de la misma.

Para trabajar con esta configuracion solo se utiliza la bomba de mayor capacidad. En primer
lugar, la valvula de tres vias se pone en la posicién de forma que la bomba succione del

depdésito de alimentacion.

A temperatura y presién ambiente se fija un determinado caudal de nitrdgeno y de liquido.
Se abre la valvula de salida del tanque de almacenamiento y se espera un determinado
tiempo hasta que comience a salir liquido. En ese momento se para la bomba y se vacia el
separador de fases. Esta operacion sirve para homogeneizar sistema antes de empezar la
reaccion, y se vuelve a repetir la misma operacion.

En cuanto comience a salir liquido del tanque de almacenamiento se para la bomba y se
coloca la valvula de tres vias para que la bomba succione del separador de fases. En ese
momento se cierran todas las salidas y se pone en marcha la bomba. El equipo se presuriza

hasta alcanzar la presion de operacion y se encienden el horno y los controladores de
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temperatura. Se espera hasta que se alcance la temperatura deseada, se cierra el nitrégeno

y se abre la botella de oxigeno.

Entre cada experimento es necesario lavar el equipo con agua en las mismas condiciones

de operacién (P y T).

2.5.3.2 Operacién en continuo con recirculacion

En este caso se utilizan las dos bombas de liquido, de forma que existe una entrada y salida
continua de liquido que viene dado por el flujo de la bomba de menor capacidad (succiona
en todo momento del depdsito de alimentacién), mientras que la bomba de mayor capacidad
es la que funciona con recirculacién total de liquido (succiona en todo momento del

separador de fases, igual que en el caso anterior).

En el separador de fases existe una salida que se encuentra conectada al tanque de
almacenamiento. Si sélo se utilizase la bomba de mayor capacidad el nivel del liquido
permaneceria siempre constante, sin embargo al tener una entrada continua de liquido el
exceso del liquido pasa al tanque de almacenamiento, donde se va almacenando. Al cabo
de cierto tiempo dicho tanque se vacia cerrando la valvula que comunica el separador y el

tanque, y abriendo la valvula de salida del tanque.

En cuanto al procedimiento experimental, en primer lugar se homogeneiza el equipo igual
que en apartado (1.5.3.1). Una vez que el separador de liquido esta cargado con la
disolucion se para la bomba y se presuriza el equipo, en cuanto se alcance la presién
deseada se vuelve a encender la bomba (succionando del tanque de alimentacién), se cierra
la valvula que conecta el separador con el depésito y se abre con mucho cuidado la valvula
a la salida del depdsito, cuando comience a salir el liquido se cierra y se para la bomba.
Esta operacion se realiza para que el nivel del liquido en el separador de fases alcance la
salida que comunica el separador de fases con el tanque de almacenamiento.
Posteriormente, se pone la bomba a succionar del separador de fases. En ese momento se
fija un caudal, se encienden la bomba de menor capacidad, el horno y los controladores de

temperatura.

Una vez que se alcanza la temperatura se cierra el nitrdgeno y se abre el oxigeno.

No es necesario lavar el equipo entre cada experimento, puesto que al tratarse de un en
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continuo, éste tiende a alcanzar un estado estacionario independientemente de las

condiciones iniciales.

La operacion de homogeneizacion sélo se hace en el primer experimento y en caso de que

se cambie la concentracion de cobre en la alimentacion.

2.6 Metodologia analitica

2.6.1 Cromatografia de liquidos (HPLC)

Esta técnica se utiliza para separar, identificar y cuantificar los compuestos quimicos
presentes en una mezcla liquida. La muestra de interés pasa por la columna cromatogréfica
(fase estacionaria) mediante el bombeo de liquido (fase movil) a alta presion a través de la

columna.

A medida que van pasando a través de la columna, los componentes se retrasan
diferencialmente dependiendo de las interacciones quimicas o fisicas con la fase
estacionaria. Dichas interacciones dependen de la naturaleza del compuesto, de la

composicion de la fase estacionaria y de la fase movil.

El tiempo de retencibn es una propiedad caracteristica para identificar los distintos
compuestos en unas condiciones determinadas y se define como el tiempo que tarda un

componente en ser eluido de la columna.

Posteriormente, los componentes llegan al detector donde se genera la sefial, quedando
dicha separacion registrada. Dependiendo de las caracteristicas de los componentes a
identificar se pueden utilizar distintos tipos de detectores: de absorbancia en el campo
visible-ultravioleta (VIS-UV), de indice de refraccion (IR), de fluorescencia y espectrometria
de masas (MS).

La identificacién del fenol y los productos de reaccion se realiz6 empleando un HPLC de la
marca Agilent (Agilent 1200 series). Como fase estacionaria se utilizé6 una columna Zorbax
SB-Ag 4.6x150 mm de 5 micras, acoplada a un detector de absorbancia en el campo visible-
ultravioleta (DAD). EIl andlisis cualitativo de los distintos compuestos se realiz6 comparando

los tiempos de retencion con patrones comerciales.
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Fig. 2.10. Cromatogramas obtenidos mediante el HPLC utilizando dos
fases moviles distintas: a) fase movil (agua-acetonitrilo), A=210 nm, b)
fase movil (agua-acetonitrilo), A=254 nm y c) fosfatos, A=210 nm.

La separacion de fenol, hidroquinona, catecol y p-benzoquinona se llevé a cabo variando la
composicion de la fase movil (agua-acetonitrilo), comenzando con un porcentaje de 95-5
%vol. y terminando a los 25 min en 5-95%vol. El andlisis se llevé a cabo trabajando con dos

longitudes de onda: 210 nm (fenol, hidroquinona y catecol) y 254 nm (p-benzoquinona).

El andlisis del acido oxalico y maleico se llevé a cabo utilizando una fase movil formada por
agua y una mezcla de NaH,PO,4, H3;PO, y acetonitrilo (pH 2). En este caso se trabajé de
forma isocrética (sin modificar la composicion de la fase movil). La identificacion de ambos

compuestos se ha realizado a 210 nm.

En la Fig. 2.10 se muestra un ejemplo de los cromatogramas obtenidos mediante el andlisis

de una determinada muestra por HPLC.

En todos los casos se trabajé con la misma temperatura de columna (40 °C), volumen de

43



Capitulo 2

inyeccién (1 uL) y flujo de fase maévil (1 mL/min).

Las muestras se deben de filtrar, antes de realizar el andlisis, para evitar la introduccion de
sustancias solidas en el equipo. En este caso, se han utilizado filtros de la marca ChromaFil

con un diametro de poro de 1 pum.

2.6.2 Absorcién atomica

Esta técnica se ha utilizado para cuantificar la cantidad de cobre en disolucién acuosa.
Asimismo, también se ha utilizado para determinar el porcentaje de fase activa en los

catalizadores sélidos que se han preparado, previa digestion para disolver el cobre.

Se basa en hacer incidir una radiacién de una radiacion de longitud de onda determinada
sobre la muestra atomizada. Esta radiacién es absorbida selectivamente por atomos que
tengan niveles energéticos cuya diferencia en energia corresponda en valor a la energia de
los fotones incidentes. La cantidad de fotones absorbidos, esta determinada por la ley de
Beer, que relaciona ésta pérdida de poder radiante, con la concentracion de la especie

absorbente y con el espesor de la celda o recipiente que contiene los atomos absorbedores.

La longitud de onda a la que se produce la absorcidn es caracteristica de cada elemento.
Sin embargo, con esta técnica no se puede determinar el estado de oxidacion en el que se

encuentra cada elemento.

Se ha utilizado el espectrofotometro de absorcion atomica Perkin Elmer modelo 2100, con
atomizacién en llama, utilizando acetileno como combustible y aire como comburente. Para
realizar el andlisis cuantitativo, previamente se han determinado las curvas de calibrado de
cada metal, empleando disoluciones patrén de 1 g/L. En la Tabla 2.3 se muestran las

condiciones experimentales a las cuales se han llevado a cabo los analisis.

Tabla 2.3. Condiciones experimentales para andlisis de cobre y hierro por absorcién atémica.

Cobre Hierro
Energia lampara 71 67
Intensidad (mA) 15 30
Longitud de onda (nm) 324.7 248.3
Flujo aire (I/min) 8 8
Flujo acetileno (I/min) 2.5 2.5
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2.6.3 Demanda Quimica de Oxigeno (DQO)

La demanda quimica de oxigeno (DQO) es un pardametro que mide la cantidad de
sustancias, disueltas o en suspensién, en una muestra liquida susceptibles de ser oxidadas

por medios quimicos, y se expresa en miligramos de oxigeno por litro (mg O2/L).

Como este pardmetro es inespecifico, ya que tiene en cuenta toda la materia organica
susceptible de ser oxidada, permite determinar la carga global de contaminante en una

muestra.

La medida de la DQO se ha realizado mediante el método del dicromato (Greenberg et al.,
1992). Esta técnica se basa en la oxidacion de los compuestos organicos en medio acido
por accion del Cr(VI) que se reduce a Cr(lll). Dicha reaccion utiliza el sulfato de plata como
catalizador y el sulfato de mercurio (II) como inhibidor de haluros. Posteriormente se
determina el Cr(lll) utilizando un fotébmetro. Para ello, se deben de preparar dos

disoluciones:

e Disolucion A: disolver 6.6 g de sulfato de plata en 1L de acido sulfarico.
¢ Disolucion B: disolver 20 g de sulfato de mercurio (II) en 500 mL de una disoluciéon de

dicromato potasico 0.25 N. Afiadir con mucho cuidado 175 mL de la disolucién A.

Posteriormente, en unos tubos de vidrio de fondo plano de 10 mL se afiaden 2 mL de la
disolucion B, 3 mL de muestra y 4 mL de la disolucién A. Los tubos de vidrio se introducen
en un digestor (Lovibond ET 108) durante 2 h a 150 °C. Finalmente, se determina la DQO

mediante un fotdbmetro (Lovibond) a 600 nm.

Antes de realizar las medidas de debe realizar un calibrado empleando hidrogenoftalato de
potasio, teniendo en cuenta que 850 ppm del hidrogenoftalato de potasio equivalen a 1000
ppm de DQO. Es importante secar el hidrogenoftalato de potasio en una estufa antes de

preparar dichas disoluciones.

Durante la reaccién se ha observado un cambio de color de las muestras, pasando de
incoloro a marrén y finalmente a negro, a medida que la conversion de fenol aumenta. En
algunos casos, para largos periodos de reaccion, se ha observado la aparicion de un
precipitado negro, insoluble en disolventes orgénicos polares y no polares, que no se puede
analizar mediante HPLC. Diversos autores también han observado la formacion de dicho
sélido (Ohta et al., 1980, Thornton y Savage, 1990, Pintar y Levec, 1992, Massa et al., 2004,
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Lee et al., 2010), que lo consideran un polimero formado a partir de los diversos intermedio

de reaccion.
La selectividad de los productos de reaccién se ha calculado en términos de DQO

empleando la siguiente expresion:

DQO;

DQOfenol reaccionado

S; [2.4]

La DQO de cada compuesto se puede calcular en términos de DQO a partir de su
concentracion obtenida mediante HPLC, teniendo en cuenta el coeficiente estequiométrico
correspondiente a su oxidacién total (a CO, y H,0) utilizando O,.

La DQO correspondiente al fenol reaccionado se ha calculado tedricamente como la
diferencia entre la DQO de la disolucién inicial y la DQO del fenol contenido en la muestra.
La DQO del polimero que se forma corresponde a la diferencia entre la DQO experimental y
la DQO calculada como la suma de la DQO correspondiente a cada uno de los productos de
reaccion identificados mediante el HPLC, mientras que la DQO respecto al CO, se calcula

como la diferencia entre la DQO inicial y la DQO experimental.

La conversion alcanzada en términos de DQO se calcula como el cociente de la diferencia

entre la DQO inicial y la DQO experimental de la muestra, dividida entre la DQO inicial.
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Cinética de la oxidacion catalitica homogénea de fenol

En este capitulo, se estudia la influencia de las condiciones de operacion (pH, temperatura,
presion de oxigeno y concentracion del catalizador) en la oxidacion de catalitica homogénea
de fenol. El objetivo es establecer el mecanismo de reaccion y obtener un modelo cinético
gue prediga correctamente los resultados experimentales observados.

El establecimiento de un modelo cinético apropiado es esencial para modelizar

posteriormente el reactor trifasico de goteo.

Ensayos preliminaresAntes de llevar a cabo los estudios de reaccién, se ha evaluado si en
las condiciones de operacion seleccionadas se producen pérdidas de fenol importantes por
desorcion desde el liquido a la fase gaseosa. Para ello, la salida gaseosa del reactor se ha
conectado a un frasco lavador enfriado con hielo. El andlisis tanto de fase acuosa como del
liguido condensado recogido indica que la concentracion de fenol varia menos del 1%
durante 5 horas, cuando se opera a 140 °C de temperatura y 5 bar de presiéon. Por tanto,
puede considerarse que las pérdidas de fenol por desorcibn son despreciables los

experimentos que se llevaron a cabo.

Asimismo, se ha realizado un ensayo en blanco, sin catalizador, a 140 °C, 5 bar y 4.7+10%
mol/L de fenol. Al cabo de 5 h de reaccion, se ha obtenido una conversion de fenol del 13%
y en términos de DQO se alcanza un 14%. En las mismas condiciones en presencia de
catalizador (910 mol/L Cu(ll)) se alcanzan conversiones del 74%. Teniendo en cuenta
estos resultados, se puede concluir que la oxidacion de fenol no catalitica contribuye muy

poco a la conversion observada.

3.1 Influencia del pH

El estudio de la influencia del pH en la oxidacién catalitica de fenol se ha llevado a cabo en
una serie de experimentos a 140 °C, 5 bair, 4.7+102 mol/L de fenol, 9¢10* mol/L de cobre
(Cu(NOs),*3H,0) y distintos valores de pH: a pH <2 (utilizando una disolucion de H,SO,), sin
control de pH (pH inicial 4, pH final aproximadamente 2), a pH 3 y a pH 4 utilizando, en

ambos casos, una disolucion tampon de fosfatos.

Los resultados (Fig. 3.1) indican que la velocidad de oxidacion de fenol presenta una fuerte
dependencia con el valor de pH. En este sentido, a pH <2 la conversién al cabo de 5 h es
muy baja, 12%, practicamente se alcanza la misma conversibn que en ausencia de

catalizador (blanco). Al aumentar el pH, aumenta claramente la velocidad de reaccién. En
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los experimentos a pH 3 y 4 se alcanza, practicamente, la conversion completa de fenol,
pero a diferentes velocidades.
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Fig. 3.1. Influencia del pH en la oxidacién catalitica de fenol a 140 °C, 5
bar de oxigeno, 9+10™ mol/L Cu(ll) y 4.7+102 mol/L phenol: (A) pH 2, (+)
pH 3, (o) pH 4, (m) sin control de pH. Lineas: ajuste primer orden respecto
al fenol.

El experimento sin control de pH exhibe un comportamiento intermedio, con un cambio de
pendiente muy marcado al cabo de 1 h aproximadamente. Al comienzo de la reaccién, la
conversion sigue la misma tendencia que en el experimento a pH 4 constante. Al cabo de
0.83 h, la velocidad de reaccion disminuye claramente alcanzandose conversiones muy
parecidas al experimento a pH 3, finalmente la velocidad de reaccion baja, alcanzandose
valores similares al ensayo de pH 2. Por consiguiente, la disminucién de la velocidad de
reaccion se puede relacionar con la disminucion del pH a lo largo de la reaccion. Dicha
disminucion se debe principalmente a la formacion de acido maleico, que es el acido mas

fuerte formado durante el transcurso de la reaccion.

En la Fig. 3.1 se observa la aparicion de un tiempo de induccion al inicio de la reaccion de
aproximadamente 0.3 h a pH 4, 0.6 h a pH 3 y 0.3 h sin control de pH. El tiempo de
induccién disminuye al aumentar el pH. En la Fig. 3.2 se observa detalladamente el periodo
de induccion para el experimento a pH 4. Durante dicho periodo, hasta alcanzar una
conversion de fenol del 6% aproximadamente, la velocidad de reaccién es muy lenta,
dependiendo poco del valor de pH. A partir de dicho periodo la velocidad de reaccion

aumenta considerablemente, mostrando una fuerte dependencia con el pH del medio.
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La presencia del tiempo de induccion, observada también por diversos investigadores, es
congruente con la existencia de una etapa de iniciacion, caracteristica de mecanismos de

reaccion radicalarios (Kolaczkowski et al., 1997, Arena et al., 2010).
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Fig. 3.2. Detalle del periodo de induccién a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 9+10™
mol/L Cu(ll), 4.7+10 mol/L fenol y pH 4.

El mecanismo de radicales libres ha sido propuesto inicialmente por Sadana y Katzer
(Sadana y Katzer, 1974a) y mas recientemente por Santos et al. (Santos et al., 2005) y Wu
et al. (Wu et al., 2003) para describir el mecanismo por el que transcurre la oxidacion de
fenol (Tabla 3.1).De acuerdo con este mecanismo el fenol se oxida mediante reaccién con
distintos radicales intermedios. Estos radicales intermedios se producen a partir del fenol en
la etapa de iniciacién, y se van regenerando en las siguientes etapas de propagacion. El
tiempo de induccion observado podria ser debido a la etapa de iniciacion, tratandose por

tanto, de una etapa lenta en la produccion de los radicales.

Posteriormente, una vez que se han generado suficientes radicales intermedios tiene lugar
la etapa de propagagion, dando por terminada la etapa de iniciacion, en donde la
concentracion de fenol disminuye rapidamiente siguiendo una cinética de primer orden
respecto al fenol. Por esta razon, la etapa de iniciacién s6lo es cinéticamente relevante al
inicio de la reaccion. El hecho de que la cinética de la reaccion dependa del pH es una
evidencia mas de la participacion de los radicales libres en el mecanismo de reaccion
(Sadana y Katzer, 1974a).

Como se puede observar en la Fig. 3.1, la oxidacién de fenol no tiene lugar a pH 2, este

fendmeno podria ser debido a la protonaciéon, en medio altamenente &cido, del radical
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fenoxil generado en la reaccién de iniciacion, evitando la formacion de dicho radical
intermedio y por consiguiente el inicio de la reaccion. La protonocion del radical fenoxil tiene

lugar mediante la siguiente reaccion en medio altamente &cido (Steenken y Neta, 2003):

PhO* + H* < PhOH"*

Tabla 3.1. Mecanismo de reaccion para la oxidacion de fenol con catalizadores de cobre en medio acido
(basado en los mecanismos propuestos por Wu et. al, 2003 y Santos et al. 2005.
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Una vez transcurrido el tiempo de induccion, la velocidad de reaccion depende en gran

medida del pH del medio (Fig. 3.1). En los experimentos realizados con control de pH, los
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cuales siguen una cinética de primer orden con respecto al fenol, se obtienen unas
constantes cinéticas aparentes de 0.53 h™ y 1.50 h™a pH 3 y 4 respectivamente.

Las constantes cinéticas aparentes se han calculando a partir de la ecuacion de disefio de
un reactor discontinuo (BR), teniendo en cuenta que el volumen de liquido permanece

constante durante la reaccion.

El orden de reaccion respecto al fenol se ha calculado mediante el método integral, puesto
gue se dispone de pocos puntos experimentales como para poder aplicar, por ejemplo el
método diferencial. Dicho método consiste en suponer de antemano el orden de reaccién
dejando como parametro de ajuste la constante cinética aparente, posteriormente se evalla
la bondad del ajuste utilizando como criterio el coeficiente de regresién. Se han probado
distintos 6rdenes de reaccién pero los mejores resultados se han obtenido suponiendo
orden 1 respecto al fenol. El ajuste se ha realizado mediante el programa Scientist
empleando como meétodo iterativo para la resolucion numérica de las ecuaciones
diferenciales ordinarias el EPISODE (método que utiliza el Scientist por defecto). Las
constantes cinéticas aparentes que aparecen en las Figs. 3.10 y 3.14, asi como las

constantes aparentes descritas en la ecuacion 3.6 se han calculado de la misma manera

El hecho de que las constantes cinéticas aparentes dependan del pH podria deberse a que
el fenol puede encontrarse en distintas formas en funcion del pH del medio: protonado, no
protonado y como i6n fenolato, los cuales pueden reaccionar con distintas velocidades.
Aunque la presencia de dichas especies puede explicar las diferencias, en términos
cinéticos, encontradas por diversos autores trabajando a pH 12 (Kolaczkowski et al., 1997,
Rivas et al., 1999), no puede explicar este comportamiento trabajando a pH 3 y 4, ya que en
ambos casos se espera que el fenol se encuentre en su forma no protonada. Asimismo
Poznyak et al. (2006) estudi6 la influencia del pH en la formacién de fenolatos, encontrando
gue el espectro UV del fenol a valores de pH de 2, 4, 6, 7 y 8 es el mismo, por lo que no

existen distintas especies de fenol en dicho intervalo de pH.

Asimismo también se debe tener en cuenta la hidrdlisis del cobre. En este sentido, Albrecht
et al. (2011) encontraron una pequefia pero significativa formacién de un complejo de Cu(ll),
Cu(OH)*, a valores de pH comprendidos entre 3y 7, de forma que la concentracién de dicho
complejo disminuye al aumentar el valor de pH. Sin embargo, a temperatura ambiente y una
concentracién inicial de Cu(ll) de 1+10° mol/L, la concentracién méaxima de Cu(OH)" es del

orden de 10®° mol/L, por lo que este fenémeno no es relevante en este caso.
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La influencia del pH en la cinética de la reaccion podria explicarse por cambios en funcion
del pH de la concentracion de la forma activa de algun radical intermedio. Este hecho no
sélo afectaria a la duracion del tiempo de induccion, si no que también afectaria a la cinética
de las reacciones sucesivas.

El andlisis de las muestras mediante HPLC indican que los productos mayoritarios obtenidos
en la oxidacion de fenol son: hidroquinona, catecol, p-benzoquinona, 4cido maleico y acido
oxdlico (jError! No se encuentra el origen de la referencia.). La presencia de dichos
ompuestos también se han detectado cualitativamente mediante GC-MS, obteniendo

ademas de dichos compuestos 4cido acético en concentraciones muy bajas.

Las quinonas, tales como hidroquinona, p-benzoquinona y catecol, se forman al comienzo
de la reaccion, presentando, todos ellos, un maximo de concentracién en torno a 1y 2 horas
de reaccion, dependiendo del valor de pH. La forma de las curvas indican que estos
compuestos son productos intermedios de reaccion, puesto que una vez alcanzada la
concentracion maxima se siguen oxidando, diminuyendo la concentracién de los mismos.
Estos compuestos, de similar toxicidad al fenol, se oxidan completamente al cabo de 5 h en
el experimento a pH 4, mientras que en el experimento a pH 3 se precisa de un tiempo de
reacciéon mayor para oxidarlos completamente.
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Fig. 3.3. Influencia del pH en la distribucidon de los productos de reaccién a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 9¢10-4
mol/L de Cu(ll) y 4.7+10-2 mol/L de fenol: a) pH 3, b) pH 4 y c) sin control de pH, (¢) hidroquinona, (=)
catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (#) &cido oxdlico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto.

La presencia de la hidroquinona, p-benzoquinona y catecol, en una concentracién apreciable
indica que la apertura del anillo podria ser la etapa lenta de la oxidacion (Sadana y Katzer,
1974b). Para conocer con mas detalle el mecanismo de reaccién se ha llevado a cabo la
oxidacion de hidroquinona, catecol y fenol, con aproxidamente la misma concentracion
inicial, sin control de pH a 140 °C, 5 bar de oxigeno y 9+10™* mol/L de Cu(ll).

Como se puede observar en la Fig. 3.4 la oxidacién de hidroquinona y catecol es mucho
mas rapida que la oxidacion de fenol. El tiempo de induccion, en todos los casos, no se ha
observado y la cinética de reaccion se ajusta adecuadamente a una cinética de primer orden
respecto a la hidroquinona, catecol y fenol respectivamente. Estos resultados sugieren que
la oxidacion de fenol es la etapa més lenta de la ruta de oxidacion.
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Fig. 3.4. Oxidacion catalitca homogénea de fenol (0.011 mol/L),
hidroquinona (0.0091 mol/L) y catecol (0.0091 mol/L) a 140 °C, 5 bar

oxigeno y 9+10-4 mol/L Cu(ll), (+) fenol, (¢) hidroquinona and (=) catecol.
Lineas. Ajuste cinético de primer orden con respecto al reactivo.

Los productos obtenidos en la oxidacion de hidroquinona son p-benzoquinona, &cido
maleico y &cido oxalico, mientras que en la oxidacién de catecol se obtiene acido maleico
principalmente. Los resultados obtenidos concuerdan con el mecanismo propuesto por
Devlin y Harris (1984), los cuales sugieren que la p-benzoquinona se forma sélo a partir de
la hidroquinona, mientras que el acido maleico se puede formar a través de la oxidacion
tanto de la hidroquinona como del catecol (Fig. 3.5)

La eficacia de la oxidacién de fenol también ha sido analizada en términos de DQO. La DQO
tedrica se ha calculado como la suma de la DQO del fenol y la DQO de los intermedios de
reaccion analizados mediante HPLC. La conversién en términos de DQO alas 5 h es del
46%, 62% y 30% a pH 3, 4 y sin control de pH, respectivamente, por consiguiente la

conversion aumenta al aumentar el pH del medio.

La diferencia entre la DQO experimental y la DQO tedrica (Fig. 3.6). se debe a los
compuestos que no se han podido identificar mediante HPLC, principalmente se debe a la
formacion de polimeros en el transcurso de la reaccion. Estos resultados son consistentes
con los obtenidos por Ohta et al. (1980).
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Fig. 3.5. Mecanismo de reaccion, propuesto por Devlin y Harris, para la oxidacién de fenol con oxigeno.

Algunos investigadores sugieren que la formacion de estos solidos depende del cociente

entre la concentracion de fenol y oxigeno, de forma que a concentraciones elevadas de

fenol la formacién de dicho solido se ve favorecida (Pruden y Le, 1976, Vorstman y Tels,

1987, Gasso et al., 1992), mientras que Pintar y Levec (1992) indicaron que la formacion de
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polimeros depende del tipo de reactor donde se lleva a cabo la reaccion. En este sentido, la
formacion de polimeros se ve reducida al utilizar un reactor de goteo, ya que en este tipo de
reactores la reaccion heterogénea se ve favorecida frente a la reaccibn homogénea debido a
la gran superfiCie de contacto catalizador (s6lido)-liquido.

La DQO tedrica y la DQO experimental al comienzo de la reaccién practicamente coinden,
excepto en el experimento a pH 4 donde hay una discrepancia mayor. A medida que
transcurre la reaccién la diferencia entre las curvas aumenta, lo cual indica que el sélido se
forma a través de intermedios de reaccién y no directamente a partir del fenol. En todos los
casos existe una DQO residual alta, pese a que la DQO tanto del fenol como la de los
intermedios de reaccién tienden a cero. Este comportamiento indica que el sélido es un

compuesto dificil de oxidar en las condiciones de operacion empleadas.

La formacion del sélido tiene lugar a través de dos reacciones diferentes en fase liquida:
reaccién entre el glioxal y fenol y mediante la polimeracion de glioxal (aldehido de dos
carbonos) (Pintar y Levec, 1992), el cual segun el mecanismo propuesto por Devlin y Harris

se forma a partir de intermedios procedentes de la oxidacién de hidroquinona y catecol.
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Fig. 3.6. Evolucion de la DQO en la oxidacién catalitica de fenol a diferentes valores de pH, 140 °C, 5 bar de
oxigeno, 9+10™ mol/L de Cu(ll) y 4.7+10” mol/L de fenol: a) pH 3, b) pH 4 y c) sin control de pH, (¢#) DQO total
experimental y (m) DQO tedrica correspondiente al fenol y los intermedios de reaccién analizados por HPLC.

En relacién con las selectividades de los productos de reaccion, en la Fig. 3.7 (a y b) se
observa que en los experimentos a pH 3 y 4 la selectividad del CO, al inicio de la reaccién
es elevada, a pH 3 la selectividad permanece practicamente constante a medida que la
conversién de fenol aumenta, mientras que a pH 4 la selectividad disminuye hasta alcanzar
una conversion del 82%, y a partir de ese valor aumenta obteniendo una selectividad de
0.67 para la oxidacion completa de fenol. Asimismo, en el experimento sin control de pH (Fig.
3.7¢) la selectividad de CO, es baja al principio de la reaccién y aumenta hasta alcanzar una
conversién de fenol del 25%, manteniendése constante a partir de dicho valor de

conversion.
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Conversion de fenol

Conversion de fenol
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Fig. 3.7. Selectividades de los groductos de reaccion a diferentes valores de pH a 140 °C, 5 bar de oxigeno,
9+10™ mol/L de Cu(ll) y 4.7-10™ mol/L de fenol: a) pH 3, b) pH 4 y c) sin control de pH, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico, (¢) acido oxalico, (o) CO2 y (0) polimero.

El hecho de que la selectividad del CO, sea elevada al inicio de la reaccién, disminya y
vuleva a aumentar (pH 3 y 4) sugiere que la formacién de CO., tiene lugar a través de dos
rutas: (1) de la oxidacion directa de fenol y (2) a través de los intermedios de reaccién. La
existencia de dos mecanismos de reaccion para la oxidacion de compuestos aromaticos en

condiciones suprecriticas ha sido propuesta por diversos autores (Yang y Eckert, 1988,
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Ding, 1995), distinguiendo entre una ruta homolitica (radicales libres) y una herolitica (i6nica)
que pueden coexistir en paralelo. La ruta ionica se ve faforecida por la presencia de sales,
acidos o bases (Ding et al., 1996) obteniendo productos de bajo peso molecular como
acidos, alcoholes, monoxido de carbono y diéxido de carbono.

Asimismo, Guo y Al-Dahhan (2003) proponen un esquema de reaccion para la oxidacion de
fenol con peroxido de hidrégeno, en el que consideran ambas rutas, pese a que la reaccion

no la han llevado a cabo en condiciones supercriticas.

La existencia de la ruta i6nica justificaria la elevada selectividad hacia CO, al comienzo de la
reaccién en los experimentos realizados a pH 3 y 4, en los que se ha afiadido fosfatos, y
como se ha comentado anteriormente la presencia de sales favorece dicha ruta, y también
explicaria el distinto comportamiento obtenido en el experimento sin control de pH en el que

no se ha afadido sales.

En la Fig. 3.8 se propone un esquema de reaccion simplicado para la oxidacion de fenol en

base a los resultados obtenidos en esta tesis.

Hidroquinona p-benzoquinona COOH COOH
k9
k8 + CO, — 3
COOH
COOH
Fenol Polimero ; ;
\ Acido maleico Acido oxalico
k2
k7
OH / k10
k3 k5
OH
CO, + H,0
o, 2 2
Catecol

Fig. 3.8. Esquema de reaccion simplificado para la oxidacion de fenol.
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Teniendo en cuenta que segun los resultados obtenidos, la velocidad de reaccion es mayor
a pH 4, los siguientes experimentos se han llevado a cabo manteniendo este valor de pH
constante.

3.2 Influencia de la presion de oxigeno

La influencia de la presion de oxigeno se ha estudiado en el intervalo 5-12.5 bar en
experimentos a 140 °C, y trabajando con una concentracion inicial de fenol de 4.7+10 mol/L
y 9410 mol/L de Cu(ll). En todos los casos, se ha utilizado oxigeno puro como agente
oxidante. La presion parcial de oxigeno en la fase gaseosoa se ha calculado teniendo en
cuenta la presion de vapor de agua, calculada a partir de la ecuaciéon de Antoine en las
condicones de operacion.

0.05
R

0.04 -
0.03 -
0.02 A

0.01 -

Concentracién de fenol (mol/L)
L 4

0 1 2 3 4 5 6
t(h)

Fig. 3.9. Influencia de la concentracion de oxigeno en la oxidacion
catalitica de fenol a 140 °C, 910 mol/L de Cu(lly, 4.7+10 mol/L
de fenol y pH 4, (¢) 5 bar, (m) 7.5 bar, (A)1 0 bar y (x) 12.5 bar.
Lineas: ajuste segun el modelo cinético obtenido.

Los resultados de la Fig. 3.9 indican que la velocidad de reaccion aumenta al aumentar la
presion de oxigeno, especialmente cuando se pasa de 5 a 7.5 bar. Por otra parte el periodo
de induccién desaparece cuando se trabaja a presiones superiores a 7.5 bar, lo cual es
consistente con investigaciones previas (Kolaczkowski et al., 1997). La cinética de reaccién
es de primer orden con respecto al fenol desde el principio de reaccién (excepto a 5 bar por
la existencia de periodo de induccién).

Este comportamiento se explica porque la concentracion de radicales libres aumenta al

aumentar la concentracion de oxigeno disuelto (Lin et al., 2003), por lo que se acelera la
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etapa de iniciaciébn del mecanismo proporcionando suficientes radicales para la etapa de
propagacion. Como consecuencia la etapa de propagacién es desde el principio de la

reaccion la etapa relevante cinéticamente.

Ademas, hay que tener en cuenta que el oxigeno circula en continuo (60 mL/min), por lo que
la concentracion de oxigeno disuelto, de acuerdo con la ley de Henry, es suficiente para

oxidar completamente al fenol.

Como se ha indicado previamente, la cinética de la reaccién es de primer orden con
respecto a la concentracion de fenol, por lo que es posible calcular la constante cinética
aparente de cada experimento. Asumiendo un orden de reaccién general “n” con respecto al

oxigeno, la velocidad de reaccién vendria dada por:

(- =k- Cfenol-CZ)IZ = kap ! Cfenol [3.1]
kap =k- ng [3.2]

El orden de reaccion respecto al oxigeno se puede calcular representando In(kyp) frente a
In(Co,), donde la kap se calcula a partir del ajuste de cada curva con distinta, pero
constante, concentracion de oxigeno disuelto. La pendiente de la recta (Fig. 3.10) es el
orden de reaccion. En este caso se ha obtenido un valor de 0.55 + 0.07 con un coeficiente
de regresion R? de 0.96, con lo que dicho valor se puede considerar 0.5,que esta de acuerdo
con la bibliografia (Wu et al., 2003).

1.6

1.4

1.2
= 1.0 A
S
= 0.8 -
£

0.6 -

0.4 -

0.2 -

0-0 T T T T T T
-8.5 -8.0 -7.5 -7.0 -6.5 -6.0 -5.5 -5.0
In (Co,)

Fig. 3.10. Influencia de la concentracion de oxidacion en la constante
cinética aparente a 140 °C, 9-10™* mol/L de Cu(ll), 4.7-10% mol/L de
fenol y pH 4.

En cada experimento de la Fig. 3.9 se ha supuesto que la concentracion de oxigeno es

constante e igual a la del equilibrio dada por la ley de Henry (la constante de Henry es 3766
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L atm/mol a 140 °C (Smith y Harvey, 2007)). Esta suposicién considera que la transferencia
de materia gas-liquido es rapida en comparacion con la velocidad de consumo de oxigeno
por la reaccion, es decir, la reaccion se encuentra bajo control cinético. Dicha suposicion se
ha verificado calculando el médulo de Hatta:

JK'C D
= flinol 02 [3.3]
L

donde k; es el coeficiente de transferencia de materia en la fase liquida (1-10'3 m/s, Anexo
A.1.2), Do, es el coeficiente de difusién molecular del oxigeno (9.1+10° m?/s (Han y Bartels,
1996)) y k’ es la constante cinética calculada como k'=k/Co,”® en donde k se obtiene del
ajuste de los datos experimentales. En el peor de lo casos, es decir a 140 °C, 5 bary 4.7+10
2 mol/L de fenol se obtiene un valor de 0.02, el cual es menor al valor establecido como
maximo para el control cinético (0.02). Por tanto, se puede suponer que la oxidacién de fenol

tiene lugar en ausencia de limitaciones por la transferencia de materia.
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Fig. 3.11. Influencia de la concentracion de oxigeno en la distribucién de los productos de reaccién a 140 °C,
9+10™* mol/L de Cu (Il), 4.7+102 mol/L de fenol y pH 4: a) 5 bar, b) 7.5 bar, c) 10 bar y d) 12.5 bar, (+)
hidroquinona, (m) catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (e) acido oxdlico. Lineas: ajuste al
mecanismo propuesto.
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Fig. 3.12. Influencia de la presion en la DQO a 140 °C, 9+10™ mol/L de Cu(ll), 4.7+102mol/L de fenol y pH 4:
a) 5 bar, b) 7.5 bar y ¢) 10 bar, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica correspondiente al fenol y los

intermedios de reaccion analizados por HPLC.
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En la Fig. 3.11 se observa que el aumento de la presion de oxigeno tiene una influencia
positiva en la oxidacion de los intermedios de reacccion. EI maximo de concenracion de los
intermedios aparece en tiempos de reaccion mas cortos al aumentar la presién de oxigeno.

Dicho efecto es mas marcado cuando se pasa de una presion de oxigeno de 5 a 7.5 bar.

Asimismo, la diferencia entre las curvas de DQO experimental y tedrica, al cabo de 5 h de
reaccion, disminuyen a medida que aumenta la presibn de oxigeno (Fig. 3.12),
alcanzandose conversiones en términos de DQO de 65, 76 y 89% a 5, 7.5 y 10 bar
respectivamente, por tanto al aumentar la presién aumenta el grado de mineralizacion total
hacia el CO,.

3.3 Influencia de la concentracién del catalizador

La influencia de la concentracion de Cu(ll) en disolucién se ha estudiado en el intervalo O-
2.4+10° mol/L a 140 °C, 5 bar, con una concentracién inicial de fenol de 4.7+102 mol/L y pH
4,

0.050 T
0.045

LB
]

0.040 -
0.035 +
0.030 -
0.025 -
0.020 -
0.015 -

Concentracion de fenol (mol/L)

0.010 -
0.005 -

0.000

t(h)

Fig. 3.13. Influencia de la concentracion de Cu(ll) en la oxidacion catalitica
de fenol a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 4.7+102 mol/L de fenol ypH 4, ()0
mol/L de Cu(ll), (¢) 4+10™ mol/L de Cu(ll), (m) 9.7+10™ mol/L de Cu(ll), (A)
1.6+10 mol/L de Cu(ll) y (x) 2.4+10°% Cu(ll). Lineas: ajuste segtin el modelo
cinético obtenido.

Como se observa en la Fig. 3.13 al aumentar la concentracion de cobre aumenta la
velocidad de reaccion, sobre todo al aumentar desde 4.0+10* mol/L hasta 1.6+10° mol/L, a

partir de dicho valor la influencia es muy pequefa. Igualmente, la influencia de la
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concentracion de cobre en el tiempo de induccion es practicamente despreciable, debido a

las pequefas diferencias entre los distintos experimentos.

Como se ha comentado anteriormente, la reaccion es de primer orden respecto al fenol. El
orden de reaccion respecto al cobre se calcula a partir de las constantes cinéticas
aparentes, siguiendo el mismo procedimiento que en el apartado 3.3 para el oxigeno. De
esta manera, suponiendo un orden general n para el cobre la velocidad de reaccién vendria

dada por:

(-r)=k- Cfenol-Ccr‘lu = k,ap ' Cfenol [3.4]
k'ap =k- Cgu [3.5]

El orden de reaccién respecto al cobre viene dada por la pendiente de la recta que se
obtiene al representar In(k’y,) frente a In (C,), en donde la k', se calcula realizando el ajuste
para cada experimento. El orden de reaccion obtenido es de 0.52 + 0.12 (Fig. 3.14), por lo
que dicho valor se puede asimilar a 0.5, de acuerdo con los resultados obtenidos por Wu et
al. (2003).

0.8
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0.4 - 2
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4
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In(Cu)

Fig. 3.14. Influencia de la concentracion de cobre en la constante cinética
aparente a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 4.7-10” mol/L de fenol y pH 4.

Hay que tener en cuenta que para aplicar la ecuacion 3.4 la concentracion de cobre debe de
ser constante. Este hecho se ha comprobado analizando el cobre de cada muestra mediante
absorcion atébmica. Los resultados indican que la concentracién de cobre no varia con el

tiempo en todos los experimentos que se han realizado.
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N w E)

[N

Concentracién (mol/1)*103

o

Concentracion (mol/1)*103
N

Concentracién (mol/1)*103

t (h)

Fig. 3.15. Influencia de la concentracion de cobre en la distribucion de los productos de reaccién a 140 °C, 5
bar, 4.7+10 mol/L de fenol y pH 4: a) 4+10 moliL, b) 910" mol/L y c) 2.4+10° mol/L, (#) hidroquinona, (m)
catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (¢) acido oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto.
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Como se observa en la Fig. 3.15 al aumentar la concentracion de cobre aumenta la
velocidad de oxidacién de los intermedios de reaccion, en este sentido, al aumentar la
concentracion de cobre el ancho de las curvas, para la hidroquinona, catecol y &cido
maleico, disminuye, y por tanto el maximo de cada pico se va desplazando hacia tiempos

mas cortos de reaccién al aumentar la concentracion de cobre.

De forma similar, la conversién en términos de DQO aumenta al aumentar la concentraciéon
de cobre, pasando del 26% al 71% a 410" mol/lL y 2.4¢10° mol/L de Cu (ll)

respectivamente.

3.4 Influencia de la temperatura

Finalmente, se ha estudiado la influencia de la temperatura en la oxidaciéon de fenol,
variando dicha variable entre 100 y 140 °C, manteniendo constantes el resto de las
condiciones de operacion: 5 bar de oxigeno, 4.7+10°° mol/L de fenol, 4:10™ mol/L de Cu(ll) y
pH 4.

Un aumento en la temperatura hace aumentar considerablemente la velocidad de
degradacion de fenol, como se muestra en la Fig. 3.16. De esta manera, a 100 °C y al cabo
de 5 h se obtiene una conversion de fenol del 51%, mientras que a 140 °C el fenol se oxida

completamente en el mismo tiempo de reaccion.
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Fig. 3.16. Influencia de la temperatura en la oxidacion catalitica de fenol a 5
bar de oxigeno, 4.7+10 mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll) y pH 4, (+) 100
°C , (m) 110 °C, (A) 120 °C y () 140 °C. Lineas: ajuste segun el modelo
cinético obtenido.

69



Capitulo 3

En relacién con el tiempo de induccién, al aumentar la temperatura disminuye dicho tiempo,
de forma que a bajas temperaturas la etapa de iniciacién es mas lenta, requiriéndose mas
tiempo para generar suficientes radicales libres que sirvan de reactivos en la etapa de
propagacion. Estos resultados son congruentes con los obtenidos por otros investigadores
(Sadana y Katzer, 1974a, Rivas et al., 1999).

Teniendo en cuenta los érdenes de reaccién, con respecto al oxigeno y cobre, obtenidos en
los apartados 3.2 y 3.3 respectivamente, la constante cinética aparente de primer orden
respecto al fenol se puede expresar como:

kap = kCEPCE? [3.6]

Dicha constante se puede calcular para cada curva de la Fig. 3.16, utilizando s6lo los datos
posteriores al tiempo de induccién, es decir, los correspondientes al periodo de propagacion.
Teniendo en cuenta la ecuacién 3.6 la constante cinética intrinseca (k) se puede calcular

conociendo la concentracién de Cu(ll) (4+10™* mol/L) y de oxigeno (3.9¢10*-2.4+107° mol/L).

Suponiendo que la constante cinética intrinseca varia con la temperatura segun la ecuacion
de Arrhenius, se obtiene una energia de activacién y un factor pre-exponencial de 75 + 15
kJ/mol y 8.6+10'* L/mol h, respectivamente, con un coeficiente de regresion R de 0.95 (Fig.
3.17).
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Fig. 3.17. Influencia de la temperatura en la constante cinética a 5 bar de
oxigeno, 4.7+10-2 mol/L de fenol, y 4+10-4 mol/L de Cu(ll) pH 4.
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Los valores obtenidos son muy similares a los encontrados en la bibliografia incluso
aplicando modelos mas simples y empiricos, en la Tabla 1.2 se recogen algunos valores de
la energia de activacion en funcién de la temperatura.
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Fig. 3.18. Influencia de la temperatura en la distribucidn de los productos de reaccion a 5 bar, 4.7-10 mol/L
de fenol, 4¢10™* mol/L de Cu(ll) y pH 4: a) 100 °C, b) 110 °C, c) 120 °C y d) 140 °C, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (#) acido oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto.

La temperatura también afecta a la distribucion de los productos de reaccién (Fig. 3.18). En
este sentido, a 100 °C los productos de reaccién no presentan un maximo al cabo de 5 h,
alcanzandose una conversién de fenol del 50%, a 110 °C tanto el catecol como la
hidroquinona alcanzan el maximo entre las 3 y 4 horas de reaccion, obteniendo una
conversién de fenol del 79%. Al aumentar la temperatura por encima de los 110 °C ya se
observan bien definidos los maximos de los distintos productos de reaccion, obteniendo
unas conversiones de fenol muy elevadas al cabo de 5 horas, 95% y del 100% a 120 y 140
°C respectivamente.

Asimismo, al aumentar la temperatura aumenta la conversion en términos de DQO, siendo
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18, 40, 41y 55% a 100, 110, 120 y 140 °C respectivamente.

3.5 Obtencion del modelo cinético

En las secciones anteriores se ha estudiado la influencia de las condiciones de operacién en
la velocidad de oxidacion de fenol, concretamente se ha estudiado la influencia de la
concentracion de oxigeno, la concentracion de Cu(ll) y la temperatura. Como resultado se
ha obtenido una ecuacién cinética de tipo potencial de orden 1 con respecto al fenol y 0.5

con respecto al oxigeno y a la concentracién de cobre.

Asimismo, se han calculado los parametros cinéticos (energia de activacion y el factor pre-
exponencial) utilizando la ecuacién de Arrhenius para describir la dependencia de la
constante cinética con la temperatura. Con todo ello se ha obtenido la siguiente ecuacion

cinética:

8997
(_Tfenol) =4 exp (_ T) Cfenol CCOI'ASCgZS [3_7]

donde A es el factor pre-exponencial.

A la hora de determinar los O6rdenes de reaccion se han utlizado pocos puntos
experimentales, 4 puntos para determinar el orden con respecto al oxigeno, 3 puntos en
relacién con el cobre y 4 puntos para determinar los parametros cinéticos, lo cual podria
poner en duda la bondad del ajuste, puesto que si existe un pequefio error experimental en

algun punto los resultados se podrian ver muy afectados.

Por todo ello, se ha realizado un ajuste global contodos los resultados experimentales a la
vez y dejando como parametro de ajuste el factor pre-exponencial (A). Este ajuste se ha
realizado en Microsoft Excel usando Solver. El problema planteado se resuelve haciendo
que el valor de la funcion objetivo sea minimo, dicha funcién se ha definido como la suma de
los residuos al cuadrado, es decir la suma de la diferencia entre el valor de la concentracion

de fenol experimental y la concentracién predicha segun la ecuacién 3.7 al cuadrado.

Con este ajuste se obtiene un factor pre-exponencial de 9.13:10'? L/mol h, valor muy
parecido al obtenido en el apartado 3.4, 8.6+10™ L/mol h. La concentracién de fenol predicha

con este modelo se representa como lineas en las Figs. 3.9, 3.13y 3.14.
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Como se puede observar en dichas figuras, el modelo se ajusta bastante bien a los datos
experimentales, no obstante, este criterio es insuficiente como para dar por valido el modelo
cinético propuesto. Por ello, se ha realizado la representacién de la conversién predicha por
el modelo frente a la conversion experimental (Fig 3.19). En general, el modelo es capaz de
predecir las conversiones experimentales con un error maximo del +20%, ademas las
desviaciones entre los valores predichos y los experimentales tienen lugar de forma

aleatoria, por tanto el modelo propuesto se puede considerar valido.
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Fig 3.19. Representacion de la conversién predicha por el modelo frente a la
experimental.

En relacién con los intermedios de reaccién, se ha propuesto un esquema de reaccién (Fig.
3.8), el cual se ha utilizado para desarrollar un modelo cinético capaz de predecir

adecuadamente las concentraciones de los productos de reaccion.

Con ese fin se han planteado las siguientes ecuaciones, suponiendo reacciones irreversibles
de primer orden con respecto al reactivo considerado, ademas como no se han incluido la

influencia de la concentracion de cobre ni de oxigeno las constantes cinéticas son

aparentes:

ACtenot

el -y 4 ky +3)  Cpeme =
dChiaroqui

W = K1 * Crenot — ka4 * Chigroquinona 13.9]
dCeatecol

% = kz ’ Cfenol - k5 ' Ccatecol - k7Ccatecol [3.10]
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d Cp—benzoquinona

dt = k4 ’ Chidroquinona - k6 ’ Cp—benzoquinona - kBCp—benzoquinona [3.11]
dCoate;
% = k5 * Ceatecol T k6 ’ Cp—benzoquinona - k9Cmaleico [3.12]
dCoyssi
% = kg " Ciateico — k10 * Coxatico [3.13]

Las restricciones, en cuanto a las constantes cinéticas aparentes, es que sean mayores que
0y (kitkot+ks), para cada experimento, debe ser la constante aparente que se obtiene al
aplicar la ecuacion 3.7, siendo el factor pre-exponencial 9.13+10* L/molh, es decir:

(ky +ky + k3) = 9.13-10'%- C57 - CO5° [3.14]

Se han calculado el valor de las diez constantes cinéticas aparentes, para cada
experimento, mediante el ajuste a los datos experimentales utilizando Scientist, teniendo en

cuenta las ecuaciones anteriores (desde la 3.8 hasta la 3.14) y las condiciones iniciales.

Los resultados se muestran en las Figs. 3.3, 3.11, 3.15, 3.16 y 3.18. Como se puede
observar, el modelo propuesto se ajusta bastante bien a los datos experimentales, predice
correctamente los maximos para la hidroquinona, catecol y el acido maleico, quizas los
mayores errores se cometen en el ajuste de la p-benzoquinona y al acido oxalico dadas las
bajas concentraciones en las que se encuentran ambos compuestos, no obstante el modelo

describe correctamente la tendencia de ambos.

Los valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en los experimentos realizados

a pH 4 asi como los coeficientes de regresion se muestran en las tablas 3.2 y 3.3.

Tabla 3. 2. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en la oxidacion catalitica de fenol a pH 4.

Influencia cobre

Influencia presion

Influencia temperatura

kil()h_ 4410“mol/L  2.4410°mol 7.5bar 10 bar tzaf’ 100°C  110°C  120°C
K 0.18 052 057 066 126 _ 002 0.04 011
K, 0.23 0.73 109 093 186 _ 003 0.07 0.15
ks 0.79 1.75 136 251 152 007 012 0.16
ke 127 3.59 3.54 43 6.96 024 0.28 0.72
K 1.1+10°® 0.78 44107 1.88 1.36 0.08 0.06 0.068
ke 71 31107 2862 o100 34100, o 26 3.2
ks 0.70 2.27 451 156 550 (410 520 0.41

74



Cinética de la oxidacion catalitica homogénea de fenol

Ke 8.20 23.90 310 557 sga 1210 g0 4.1
Ko 0.72 2.32 663 393 393 070 0.80 0.75
Kio 3.40 1.71 317 883 875 2410 42 0.39

Este ajuste no solo se ha realizado siguiendo el esquema propuesto en la Fig. 3.8, sino que

también se ha aplicado a otros esquemas de reaccion obteniendo peores resultados.

Tabla 3.3. Coeficientes de correlacion obtenidas en la oxidacion catalitica de fenol a pH 4.

Influencia cobre Influencia presién Influencia temperatura
Compuesto ;.;I(;Ij 2;:;1'?';3 7.5bar 10bar 125bar 100°C 110°C 120°C
Fenol 0.983 0.954 0.985 0970  0.977 0.996 0.988 0.955
Hidroquinona 0 .935 0.959 0.987 0.886  0.938  0.977 0.978 0.964
Catecol 0.976 0.984 0.964 0.9410 0.893  0.990 0.991  0.928
E_enzoquinona 0.747 0.971 0.862 0.841 0.966 0.670 0.713  0.905
Acido maleico . 986 0.989 0968 0983 0.865 0993 0966 0.993
Acido oxalico 712 0.981 0.868 0681  0.715 0.9920 0620 0.922

Cabe destacar que todos los ajustes se han realizado teniendo en cuenta los datos

experimentales una vez transcurrido el tiempo de induccién.

3.6 Obtencidn de la ecuacion cinética segun el mecanismo de radicales libres

En la Tabla 3.1 se ha propuesto el mecanismo de radicales libres para describir el
mecanismo de oxidacion catalitica de fenol. En base a ese mecanismo se han planteado las
siguientes ecuaciones, en las que los distintos radicales se han nombrado segun se indica

en dicha tabla (en negrita debajo de cada compuesto):

dCfenol ’ ! '
Tdt —k's * Crenot * Ccu = k'3 * Ceprooo’ * Crenot = k's " Cprono " Crenot [3.15]
dCprooo
000 — K, - Cpppy - Cop — k5 + C 1 Crenor — k's - C +* Cpror
" 2" Cpror " Coz 3" LpHooo' * Lrenot 6 “PHO00' = “PHO [3.16]
dCppo ' 1 ! !
T k's " Crenot " Ceu = k'2 " Cpyo " Coz + k'3 Cpyooo’ * Crenot + k's * Cprono [3.17]

!
-k 6 Cprooor * Cpuor
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dCpronor , '

T =k's " Cpronoon — k's * Cruono * Cfenol [3-18]
dCpronoon / '

—a k's - Conooor * Crenot — k'4 * Cononoon [3.19]

En el estado estacionario no hay acumulacion de radicales, por tanto todas las ecuaciones
se pueden igualar a cero (3.16-3.19). Para resolver el sistema de ecuaciones se ha utilizado
el programa Mathematica 4 for Students, el cual permite resolver ecuaciones de forma

simbolica. Los resultados obtenidos son:

_ Cogk'3k's — Coyk' k' + V12CcyCork' 1K 2K 3k s + (—Cork' 2k + Coyk'1k'6)? [3.20]
CPHOOO’ - 6k!3k16

_Ccuk,]_ +
Cprono = 6k75

K, K [3.21]

Si las ecuaciones 3.20 y 3.21 se sustituyen en la ecuacién 3.15, reordenando se obtiene:

dc
fenol '
— g = Crenot <—k 1Cey =2

Cozk'2k's — Ceyk'1k's + 12CcyCozk'1K 2k 3k s + (—Cozk 2k'3 + Coyk'1k'6)? )

[3.22]

Suponiendo que el término Cy,k',k's — Coyk'1 k' de la ecuacion 3.22 es muy pequefio, lo
cual en este caso parece légico ya que las concentraciones de oxigeno y cobre son
pequefias y muy parecidas (3.8:10%<C,<2.3+10%; 4¢107<C,,<2.4+10®), también lo es el

cuadrado de la misma, y por tanto la ecuacién 3.22 se puede simplificar:

dc, 2V3 (k' k' k' k' )OS
LM = Cromor | —K'1Cev — —# c&Co3
dt 3 3k, [3.23]

Asimismo, teniendo en cuenta que todos los ajustes se han realizado una vez transcurrido el
periodo de induccion y ademas en los experimentos realizados a presiones mayores de 7.5

bar se ha visto que la etapa de iniciacion cinéticamente es irrelevante, el término k';C., se
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puede despreciar, puesto que k; corresponde a la constante cinética de la etapa de

iniciacion, la ecuacion resultante seria:

ACrenor _ 23 (k' k' k' 3k 6)05

0.5,0.5
CfenolCCU COZ

a3 3k [3.24]
dc
% =—k Crenot CLQIJS C825 [3.25]

Los 6rdenes de reaccion obtenidos mediante el mecanismo de los radicales libres, ecuacion
3.24, coindicen con los ordenes de reaccidon que se han calculado experimentalmente,
ecuacion 3.7, luego el mecanismo de los radicales libres planteado es congruente con los
resultados obtenidos en estas condiciones de operacion.

77






4 OXIDACION DE FENOL EN FASE HETEROGENEA EN EL RECTOR
DISCONTINUO






Oxidacion de fenol en fase heterogénea en el reactor discontinuo

En el capitulo anterior se ha estudiado la oxidacion de fenol en fase homogénea,
estableciendo la ruta de oxidacion, asi como el modelo cinético. Sin embargo, el principal
inconveniente que presenta el uso de catalizadores homogéneos es que una vez finalizada
la reaccion es necesario recuperar el catalizador, sobre todo cuando se tratan de
compuestos téxicos, mediante una serie de etapas (precipitacion, filtracion y redisolucion)

gue encarecen el proceso a nivel industrial.

Una alternativa es utilizar catalizadores heterogéneos ya que para recuperar el catalizador
haria falta una sola etapa (filtracién) si se trabaja en un reactor discontinuo y ninguna etapa

si se trabaja con reactores de lecho fijo.

En este capitulo se estudia la oxidacién de fenol empleando catalizadores soportados, en
principio se evaluara la actividad catalitica de dos catalizadores con distinta fase activa,
posteriormente se estudiard la estabilidad del catalizador, asi como la influencia de las
condiciones de operacibn en la desactivacion. Finalmente se realizara un estudio

comparativo entre la oxidacion homogénea y heterogénea.

4.1 Preparaciony seleccién del catalizador

En principio, para estudiar la actividad catalitica se han preparado dos catalizadores, de
hierro y cobre, soportados en y-Al,O; mediante impregnacion por via seca. Dicho método
consiste en preparar una disolucién con la concentracion adecuada del metal (en funcién de
la composicion final deseada), de forma que el volumen de dicha disolucién debe ser igual al
volumen total de poros del soporte. La disolucién se va afadiendo poco a poco al soporte,
absorbiéndose dentro de los poros por accion capilar. Una vez que se ha afiadido la

disolucién se seca en una estufa.

En esta etapa de secado la disolucion retenida en los poros del soporte puede migrar por
flujo capilar o por difusién y hacer que el soluto se redistribuya por desorcion y readsorcion.
Como el disolvente se evapora, el soluto precipita en cuanto la disolucion dentro de los

poros se sobresatura.
Finalmente se calcina, de esta forma el precursor catalitico se convierte en su forma activa.

Para preparar los catalizadores se han molido 100 g de y-Al,O3; (BASF) con un mortero y se

ha tamizado, recolectando la fraccion comprendida entre 500 y 710 um. Posteriormente se
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ha llevado a cabo un andlisis mediante fisisorcién con nitrégeno para conocer el volumen de

poros y el &rea BET, los resultados se recogen en la Tabla 4.1 :

Tabla 4.1. Propiedades texturales de la y—Al;Os.

Compuesto Superficie Volumen de poro
especifica (m?/g) (cm®/g)

En el caso del catalizador de cobre se han preparado 50 g de catalizador, teniendo en
cuenta el volumen de poro, el volumen de la disolucion que hay que afadir es 49 ml.
Ademas como se desea preparar un catalizador con el 10% en peso de CuO, se calculan los
gramos de Cu(NO3),*3H,0 necesarios (38 g), por tanto la concentraciéon de la disolucién que
hay que afiadir es de 3.23 M. Hay que tener en cuenta que una limitacion de la
impregnacion por via seca para la carga final de fase activa es precisamente la solubilidad

del precursor, ya que se precisan preparar disoluciones bastantes concentradas.

Posteriormente, la disolucion se va afiadiendo en forma de gotas al soporte, removiendo el
soporte, en cada adicién, para conseguir una distribucion de la disolucion homogénea. Una
vez que se ha afadido toda la disolucidn se seca en una estufa (110 °C) durante la toda la
noche, y finalmente se calcina a 550 °C durante 5 h. Al final del proceso la alimina de color

blanco se torna azul.

En el caso del hierro se han preparado 10 g de catalizador siguiendo el mismo
procedimiento que en el caso del cobre. La disoluciéon (1.5 M) se ha preparado utilizando

Fe(NO3);*9H,0. El color del catalizador sintetizado es anaranjado.

La composicion final de los catalizadores se ha determinado experimentalmente mediante
absorcion atomica. Para ello, se ha puesto en contacto una determinada cantidad del
catalizador con agua regia (HNO3; y 3 HCI), con el fin de disolver la fase activa. En cuanto se
ha observado que el soporte vuelve a adquirir el color blanco caracteristico de la alimina, se
coge una alicuota de la disolucion acuosa y se analiza. Los resultados indican que el
catalizador de cobre contiene un 9.8% (peso) de cobre y el catalizador de hierro contiene un
4% (peso).
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Las propiedades texturales de ambos catalizadores se han determinado mediante fisisorcion
de N, las isotermas obtenidas se representan en la Fig. 4.1. Como se observa ambas
isotermas corresponden al modelo tipo IV segun la clasificacion de la IUPAC tipicas de los
materiales mesoporosos. En ambas se aprecia el bucle de histéresis formada por la rama
inferior (adsorcién) y la rama superior (desorcion).

Aunque las isotermas de ambos catalizadores son practicamente iguales las superficies
especificas son ligeramente diferentes, 205 y 185 m?%g para el Fe,O; y CuO
respectivamente, esta diferencia se debe precisamente a que los catalizadores presentan
distintos porcentajes en cuanto a la fase activa y si se compara con la superficie de la
alimina (239 m?qg) se observa que al depositar la fase activa la superficie especifica
disminuye, al igual que el volumen de poros, siendo de 0.54, 0.44 y 0.48 cm®g para la y-
Al,O3, CuO y Fe,O5 respectivamente, mientras que el tamafio medio de poro es ligeramente
superior al depositar la fase activa, 85 A (CuO), 87 A(Fe,03) y 85 A (y-Al,03). No obstante
ambos catalizadores presentan una superficie especifica elevada, lo cual es importante
puesto que en las reacciones heterogéneas la reaccién catalitica ocurre en la superficie del

catalizador.
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Fig. 4.1. Isotermas de adsorcion-desorcion de Nz a -196 °C: a) Fe;03/y-Al203, b) CuO/y-Al,0s.

La actividad catalitica se ha evaluado en el reactor discontinuo a 140 °C, 5 bar de oxigeno,

0.047 mol/L de fenol, pH inicial 5.6 y 2.4 g de catalizador de cobre y hierro, respectivamente.

El catalizador de CuO presenta una actividad catalitica mucho mayor que el catalizador de
hierro (Fig. 4.2), alcanzandose conversiones por encima del 90% al cabo de 1.5 h de

reaccion, mientras que utilizando el catalizador de hierro se alcanza una conversion del 12%
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al cabo de 5 h. Pese a que la cantidad de fase activa es distinta en ambos catalizadores la
presencia del catalizador de hierro no mejora la velocidad de reaccién ya que la conversion
alcanzada es la misma que en el experimento realizado sin catalizador (apartado 3.1).
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Fig. 4.2. Influencia del catalizador en la oxidacién heterogénea de fenol a

140 °C, 5 bar de oxigeno, 2.4 g de catalizador y 4.7+10 mol/L phenol: (#)
CUO/Y-A'zOg, (I) F6203/y-AI203.

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos a partir de ahora solo se va utilizar el CuO/y-

Al,O3; como catalizador.

4.2 Estudio de la estabilidad del catalizador

Uno de los requisitos esenciales a la hora de seleccionar un catalizador para un
determinado proceso es que éste presente una elevada actividad durante un largo periodo
de tiempo, es decir, que el catalizador sea estable. Por ello, se ha estudiado la estabilidad
del CuOl/y-Al,03 (500<d,<710 pum) realizando tres experimentos sucesivos con el mismo
catalizador a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de
catalizador. Entre cada experimento el catalizador se ha recuperado mediante filtracion,

empleando un tamiz de acero de 100 pm.

En la Fig. 4.3 se observa como las curvas se van desplazando en cada experimento hacia la
parte superior, alcanzandose conversiones de fenol cada vez mas pequefias para un mismo

tiempo de reaccion, por ejemplo al cabo de 2 horas de reaccion las conversiones de fenol
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son 97, 74 y 41% para el primer, segundo y tercer experimento, respectivamente. Estos

resultados indican que el catalizador se va desactivando progresivamente con el tiempo.
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Fig. 4.3. Estudio de la estabilidad de CuOly-Al,O3 en la oxidacion
heterogénea de fenol a 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol,
pH inicial 6 y 2.4 g de catalizador (+) 1° experimento, (m) 2° experimento,

(A) 3% experimento, (x) catalizador regenerado. Lineas: ajuste cinético
primer orden respecto al fenol.

El pH inicial disminuye con el transcurso de la reaccion, al cabo de 5 horas el pH final es de
3.91, 2.92 y 2.94 para el primer, segundo y tercer experimento respectivamente. Esta
disminucion de pH podria provocar la lixiviacion de la fase activa. Para comprobar si el
catalizador lixivia se ha determinado la concentracion de cobre al final de la reaccién

mediante absorcién atémica, los resultados se indican en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Concentracion de cobre lixiviado y pérdida de catalizador en la oxidacién heterogénea de
fenol a 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de catalizador.

Experimento Concentracion cobre Pérdida del
(ppm) catalizador (%)
1 184 27
2 71 14
3 30 12

La concentracion de cobre en disolucion en el experimento 1 es elevada produciendo una
importante pérdida del catalizador (27%), ademas dicha pérdida disminuye en cada
experimento, de forma que en el tercer experimento la pérdida es del 12%. La lixiviacion de
cobre también ha sido observada por otros investigadores (Alejandre et al., 1998, Fortuny et
al., 1999, Alvarez et al., 2002, Santos et al., 2005b, Kim et al., 2007). Asi por ejemplo, Kim et

al. llevaron a cabo la oxidacion de 1000 ppm de fenol a 150 °C y 20 bar (aire) con 0.75 g de
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catalizador (10%CuO/ y-Al,O3), al cabo de 3 horas de reaccion la concentracion de cobre
lixiviada fue de 84 ppm, lo que corresponde a una pérdida del catalizador del 28%, valor

muy parecido al obtenido en este estudio.

Sin embargo, la desactivacion no so6lo se debe a la lixiviacién de la fase activa, puesto que
en el transcurso de la reaccidén se ha observado que el color del catalizador cambia de azul
a negro al finalizar la reaccion, debido a la deposicion sobre la superficie del catalizador del
polimero que se forma. Debido a esto, la cantidad de catalizador que se ha pesado es
mayor que la inicial, es decir en el primer experimento la cantidad del catalizador es de 2.4
g, mientras que en el segundo y tercer experimento las cantidades son 2.47 y 2.44 ¢

respectivamente.

La formacion del polimero no sélo se ha observado visualmente sino que también se ha

determinado mediante el andlisis de la DQO (Fig. 4.4).
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Fig. 4.4. Evolucion de la DQO en la oxidacion heterogénea de fenol a
140°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de
catalizador, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica
correspondiente al fenol y los intermedios de reaccién analizados por
HPLC.

En dicha figura se observa como las curvas de la DQO experimental y la DQO teérica al
comienzo de la reaccién son practicamente iguales, a partir de las 0.83 horas de reaccion la
discrepancia entre ambas es cada vez mayor. Al igual que en la oxidacion homogénea dicha
discrepancia se debe a la formacién del polimero durante la reaccién. La conversion

alcanzada en términos de DQO al cabo de cinco horas de reaccion es del 71%.
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La desactivacién por formacion de depdsitos solidos sobre la superficie del catalizador
también se ha encontrado en la bibliografia (Goi et al., 2006, Guo y Al-Dahhan, 2006, Kim et
al., 2009) y recientemente considerada en la revision realizada por Keav et al. (2011) sobre
la desactivacion y regeneracion de catalizadores en la oxidacién humeda.

Con la finalidad de determinar experimentalmente la presencia de dicho depdésito sobre la
superficie del catalizador se ha realizado un andlisis de oxidacion a temperatura programada
del catalizador tras utilizarlo tres veces consecutivas. En la Fig. 4.5 se observa que la sefal
correspondiente al CO, comienza a aumentar en torno a los 200 °C, alcanzando un maximo
a los 453 °C y posteriormente disminuye. La presencia de CO, se debe precisamente a la
oxidacién a altas temperaturas de un solido de naturaleza organica. Por tanto, los resultados

obtenidos justifican la presencia de dicho sélido sobre la superficie del catalizador.
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Fig. 4.5. Perfil TPO para el catalizador CuO/y-Al,Os tras utilizarlo tres
veces en la oxidaciéon heterogénea de fenol a 140°C, 5 bar de oxigeno,
0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6.

Hasta ahora los resultados indican que la desactivacion del catalizador se debe
principalmente a dos fendmenos que ocurren simultaneamente: lixiviacion de la fase activa y
la formacion del polimero sobre la superficie del catalizador. Con el objetivo de conocer cual
de los dos fendmenos es mas importante se ha realizado un experimento a 140 °C, 5 bar de
oxigeno, 0.047 mol/L de fenol y pH inicial 5.5, regenerando el catalizador, tras utilizarlo tres

veces, mediante calcinaciéon a 550 °C durante cinco horas.

Los resultados se muestran como aspas en la Fig. 4.3, en la cual se observa que los

resultados obtenidos son peores que los obtenidos en el segundo experimento y mejores

87



Capitulo 4

que los resultados obtenidos en el tercer experimento. Este hecho pone de manifiesto que la
desactivacion es irreversible, puesto que tedricamente si la desactivacion sélo se debe a la
presencia del polimero, una vez que se elimina se deberia de obtener unos resultados muy
parecidos a los del primer experimento. Por tanto, la desactivacion debida a la lixiviacion de

la fase activa contribuye significativamente.

Asimismo, en la Fig. 4.3 se puede observar la presencia del periodo de induccion, al igual
gue en la oxidacion homogénea de fenol, en torno a las 0.33 h en todos los experimentos
realizados. Las lineas que aparecen en dicha figura corresponden al ajuste cinético
suponiendo orden 1 respecto al fenol. Dicho ajuste se ha realizado utilizando Scientist 2.0
teniendo en cuenta sélo los puntos experimentales una vez transcurrido el tiempo de
induccién, se tratan de constantes aparentes puesto que no se ha considerado el efecto del
oxigeno ni la cantidad del catalizador. Ademas, los experimentos se han llevado a cabo en
ausencia de limitaciones por transferencia de materia gas-liquido (Anexo A.2) Los resultados

obtenidos se reflejan en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3. Valores de las constantes cinéticas aparentes en la oxidacion heterogénea de fenol a 140 °C, 5 bar de
oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuO/y-Al;,0s3.

Experimento Kap (h™) Coeficiente de regresion
1 1.24 0.986
2 0.75 0.997
3 0.38 0.996
4 0.64 0.995

Como es evidente, la desactivacion del catalizador se ve reflejada en el valor de las
constantes cinéticas aparentes (Tabla 4.3). En este sentido la constante cinética en el primer
experimento es tres veces mas grande en relacién con la obtenida en el tercer experimento.
Asimismo, el valor de la constante cinética obtenida empleando el catalizador regenerado
esta comprendido entre las constantes obtenidas en el segundo y tercer experimento, y es

aproximadamente la mitad que la constante del primer experimento.

Los productos de la reaccion que se han obtenido, al igual que en la oxidacion homogénea,

son: hidroquinona, catecol, p-benzoquinona, acido maleico y acido oxalico.

Tanto la hidroquinona como el catecol, la p-benzoquinona y el acido maleico presentan un
méximo de concentracion en torno a la hora de reaccion, mientras que el méximo del acido

maleico aparece posteriormente, en torno a la hora y media de reaccién (Fig. 4.6). La forma
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de estas curvas indica que estos compuestos son intermedios de reaccion, asimismo al
cabo de tres horas las concentraciones de la hidroquinona, catecol y p-benzoquinona son
muy pequefias, y se oxidan completamente al cabo de cinco horas, al igual que el &cido
maleico. En cambio la concentracion de oxalico aumenta progresivamente a medida que
transcurre la reaccion, no se observa un maximo de reaccién lo cual indica que se trata de

un compuesto dificil de oxidar en estas condiciones de reaccion.
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Fig. 4.6. Distribucion de los productos de reaccién obtenidos en la
oxidacion heterogénea de fenol (primer experimento) a 140 °C, 5 bar de
oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 5.5 y 2.4 g de CuO/y-Al;03, (¢)
hidroquinona, (m) catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y ()
acido oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto.
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Fig. 4.7. Selectividades de los productos de reaccién en la oxidacion heterogénea de fenol (primer
experimento) a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuOl/y-Al,O3, (¢)
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico, (#) acido oxalico, () CO2 y (0) polimero.

En cuanto a las selectividades (Fig. 4.7), la selectividad hacia el CO, es grande al comienzo
de la reaccion, conversiones de fenol pequefias, y se mantiene practicamente constante a

medida que la conversion de fenol aumenta hasta alcanzar una conversion del 97%,
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obteniendo una selectividad de 0.71 al finalizar la reaccion. A diferencia de la oxidacion
catalitica homogénea, se observa una tendencia creciente, lo cual sugiere que en este caso
no existe una ruta de oxidacion directa hacia el CO,, lo cual es congruente puesto que en
este experimento no se ha anadido sales de fosfato. Por el contrario la selectividad hacia el
solido es cero al comienzo de la reaccion y aumenta a medida que la conversion de fenol

aumenta, obteniéndose un valor final de 0.28.

Las selectividades hacia la hidroquinona, catecol y p-benzoquinona son muy pequefias y
disminuyen a medida que la conversién de fenol aumenta. lgualmente, los valores de las
selectividades hacia el 4cido maleico y oxdalico son muy proximos a cero para todo el

intervalo de conversiones de fenol.

Estos resultados sugieren que el esquema de reaccién de la oxidacion heterogénea de fenol
es el mismo que el esquema propuesto para la oxidacion homogénea, excepto que no existe
la ruta directa hacia CO,. Teniendo en cuenta ese esquema se han planteado el sistema de
ecuaciones junto con las condiciones iniciales haciendo las mismas suposiciones que en el
apartado 3.6, teniendo en cuenta los datos una vez transcurrido el periodo de induccion, y
se ha resuelto mediante Scientist 2.0. Los resultados obtenidos se representan en lineas en
la Fig. 4.6 y en las Tablas 4.4 y 4.5 se muestran los valores de las constantes cinéticas
aparentes y los coeficientes de regresion, respectivamente. Como se puede observar las
concentraciones obtenidas segun el esquema se ajustan bastante bien a las
concentraciones obtenidas experimentalmente, obteniendo coeficientes de regresion de 0.9
excepto en el caso de la hidroquinona y el catecol donde se obtienen los peores resultados,

sin embargo el esquema de reaccion predice correctamente su tendencia.

Tabla 4.4. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en la oxidacién heterogénea de fenol a
140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuO/y-Al,Os.

ki ki (h™)
ki 0.3
ko 0.9
Ka 3.5
Ks 6010
Ke 18
ks 12
ks 1.5
ke 2.5
Kio 610"
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Tabla 4.5. Coeficientes de regresion obtenidos en el ajuste de los productos de reacciéon al esquema de
reaccion propuesto Fig. 3.8 (sin ruta directa hacia el CO,), en la oxidaciéon heterogénea de fenol a 140 °C, 5
bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuO/y-Al,Os.

Compuesto Coeficiente de regresion
Hidroguinona 0.84
Catecol 0.78
p-benzoquinona 0.95
Acido maleico 0.96
Acido oxalico 0.99

4.3 Estudio de lainfluencia de las condiciones de operacion en la lixiviacién del

catalizador

En el apartado anterior se ha visto que el catalizador sufre una fuerte desactivacién debido a
la lixiviacion del cobre, como consecuencia de la disminucién del pH debido a la formacién
de compuestos 4cidos durante la reaccién. Con el objetivo de conocer la influencia del pH
en la lixiviacién antes de llevar a cabo los estudios de reaccion y establecer un punto de
partida se han llevado a cabo una serie de experimentos a distintos valores de pH a 50 °C y
presion ambiente. Para ello, se han afiadido 0.1 g de catalizador a distintos vasos de
precipitados que contienen 25 mL de la disolucion con distinto valor de pH (3,5, 7, 8,9, 10 y
11). La suspension se agita durante 5 horas a 375 rpm, posteriormente se filtra la fase
acuosa y se analiza el cobre mediante absorcién atémica. Las disoluciones se han
preparado utilizando H,SO, (pH 3), Na,HPO4/NaH,PO, (pH 5, 7 y 8), NaOH (pH 9 y 10) y
Na,COs (pH11).
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Fig. 4.8. Lixiviacion del catalizador CuO/y-Al,O3 a distintos valores de pH ,
50 °C y presion atmosférica.
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Como era de esperar, la concentracion de cobre en disolucién disminuye a medida que
aumenta el pH (Fig. 4.8). El efecto de la lixiviacibn es mucho mas acusado a pH 3
obteniendo las mayores pérdidas del catalizador (18%). Ademas, mediante un pequefio
aumento de pH es posible reducir mucho dichas pérdidas (2.4% a pH 5) y finalmente
trabajando en medio bésico las pérdidas son practicamente nulas (Tabla 4.6).

Tabla 4.6. Porcentaje de pérdida del catalizador CuO/y-Al;,O3 en funcién del pH a 50 °C y presion atmosférica.

pH Pérdida del
catalizador (%)
18
2.4
1.6
0.9
0.04
10 0.01
11 0.1

OO |IN(O1| W

Teniendo en cuenta que mediante un cambio de pH es posible reducir considerablemente
las pérdidas del catalizador se ha procedido a estudiar la influencia de dicha variable en la
oxidacion heterogénea de fenol.

4.3.1 Influencia del pH

4.3.1.1 Estudios de estabilidad del catalizador

Estos experimentos se han realizado a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol y 2.4
g de catalizador, manteniendo el pH de la disolucion acuosa constante utilizando
Na,HPO,NaH,PO, (pH 55 y 7) y Na,CO; (pH 10). Para estudiar la estabilidad del
catalizador los experimentos se han realizado por triplicado, para cada valor de pH,
utilizando el mismo catalizador, el cual se ha recuperado mediante filtracion de la fase

acuosa utilizando un tamiz de acero con una luz de malla de 100 pum.

Como se puede observar en la Fig. 4.9 la oxidaciéon de fenol se ve afectada por el pH, en
este sentido se observa que a pH 5.5 la velocidad de oxidacion es mayor, sin embargo el
catalizador se desactiva, ya que la curva del segundo y tercer experimento se va
desplazando hacia la parte superior, disminuyendo la conversion alcanzada a las cinco
horas de reaccion. Las conversiones finales de fenol obtenidas son del 100, 98 y 76% para

el primer, segundo y tercer experimento respectivamente.

92



Oxidacion de fenol en fase heterogénea en el reactor discontinuo

0.06

0.05

0.04

0.03

0.02

0.01

Concentracién fenol (mol/L)

0.00

0.05

0.04

0.03

0.02

0.01 -

Concentracion fenol (mol/L)

0.05

0.04

0.03

0.02

0.01

Concentracién fenol (mol/L)

0.00 T T T T T

Fig. 4.9. Influencia del pH en la oxidacién heterogénea de fenol a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de
fenol y 2.4 g de CuO/y-Al,03, (¢) 1% experimento, (m) 2° experimento, (A) 3% experimento: a) pH 5.5, b) pH 7
y ¢) pH 10. Lineas ajuste cinético de primer orden con respecto al fenol.
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A pH 7 la desactivacion del catalizador es bastante pequefia, los resultados obtenidos en el
primer y segundo experimento son practicamente idénticos, sin embargo en el tercer
experimento se observa una pequefia discrepancia, en comparacion con los dos
experimentos anteriores, al cabo de cinco horas, obteniendo una conversion del 61%

mientras que en el primer y segundo experimento las conversiones son del 68 y 70%.

Igualmente, a pH 10 ((Fig. 4.9c) la desactivacion del catalizador es pequefia, obteniendo
conversiones de fenol muy parecidas al finalizar la reaccion, 77, 77 y 73% en el primer,

segundo y tercer experimento.

Las pérdidas del catalizador se han cuantificado al final de la reaccién midiendo la
concentracion de cobre en la disolucion mediante absorcion atébmica. Las mayores pérdidas
se obtienen a pH 5.5 (8.4%) en el primer experimento (Tabla 4.7), sin embargo dicha
pérdida es menor en comparacién con el primer experimento realizado sin control de pH

(27%). En general, las pérdidas son menores del 1% cuando se trabaja a pH 7 y 10.

La variacion inicial de la masa del catalizador se debe a la deposicion del polimero formado
sobre la superficie del catalizador, dicho fendmeno se ha observado experimentalmente con

mayor incidencia en el experimento a pH 5.5.

Tabla 4.7. Porcentaje de pérdida del catalizador CuO/y-Al,O3 en la oxidacion heterogénea de fenol a distintos
valores de pH, a 140 °C, 5 bar de oxigeno y 0.047 mol/L de fenol.

. Concentracion Pérdida del Masa inicial de
pH Experimento
de cobre (ppm) catalizador (%) catalizador (g)
55 1 58 8.4 2.40
2 11 1.7 3.36
3 26 4.0 2.94
7 1 2 0.3 2.40
2 1 0.2 3.10
3 1 0.1 3.16
10 1 3 0.5 2.40
2 5 0.8 2.13
3 4 0.6 2.00

En cuanto al periodo de induccion (Fig. 4.9), se observa que a pH 5.5 es aproximadamente
de 1.25 h, a pH 7 no existe dicho periodo y a pH 10 este tiempo es muy pequefio (0.33 h
aproximadamente) en los dos primeros experimentos, mientras que en el tercer experimento
no se produce. Estos resultados son congruentes con los obtenidos por diversos autores en

la oxidacion heterogénea de fenol con catalizadores de cobre (Miro et al., 1999, Santos et
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al., 2004). Asi por ejemplo Santos et al. estudiaron la influencia del pH (6 y 8) en la
oxidacion heterogénea de fenol utilizando un catalizador comercial formado por 67-77% de
CuO, 20-30% de 2Cu0-+Cr,03 y 1-3% de grafito, en un reactor de lecho fijo a 140 °C, 16 bar
de oxigeno y 1000 ppm de fenol. En este caso no observaron el periodo de induccion a pH 8
pero si a pH 6.

Asimismo, todos los experimentos que se han llevado a cabo se ajustan a una cinética de
primer orden con respecto al fenol (Fig. 4.9). Dicho ajuste se ha realizado mediante Scientist

2.0 teniendo en cuenta Unicamente los datos una vez transcurrido el tiempo de induccion.

Como se observa en la Tabla 4.8, en todos los ajustes se obtienen altos coeficientes de
regresion, lo cual indica que dicho ajuste es bueno.

Ademas, la desactivacion por parte del catalizador se ve reflejada en el valor de las
constantes cinéticas obtenidas, sobre todo en el experimento realizado a pH 5.5, en donde
la constante cinética aparente pasa de ser 1.08 en el primer experimento a 0.77, valor
bastante parecido al obtenido en el tercer experimento (0.70). A pH 7 se obtienen unas
constantes cinéticas bastantes parecidas en los tres experimentos, en tanto que a pH 10 las
constantes cinéticas difieren entre el primer experimento y el segundo (0.29 y 0.42

respectivamente), mientras que en el tercer experimento se obtiene una constante de 0.33.

Esta discrepancia podria estar relacionada con la concentraciébn de cobre en disolucién
(Tabla 4.7), es decir se podrian tener simultaneamente la oxidacién heterogénea y la
homogénea debida al cobre lixiviado, la cual aumenta al aumentar la concentracion de
cobre. En el primer experimento se obtiene la menor constante cinética lo que corresponde

con la menor concentracion de cobre en disolucion (3 ppm).

Tabla 4.8. Valores de las constantes cinéticas aparentes en la oxidacion heterogénea de fenol a 140 °C, 5 bar
de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol y distintos valores de pH (5.5, 7, 10)

pH kap (h™) Coeficiente de regresion
1.08 0.996
5.5 0.77 0.999
0.70 0.988
0.22 0.999
7 0.21 0.998
0.18 0.999
0.29 0.998
10 0.42 0.995
0.33 0.997
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Para conocer la importancia de la oxidacion no catalitica a pH 7 y pH 10 se han realizado
unos experimentos en ausencia de catalizador a 140 °C, 5 bar de oxigeno y 0.047 mol/L de
fenol.

Como se aprecia en la Fig. 4.10 la oxidacibn no catalitica de fenol es importante,
alcanzandose conversiones de fenol del 57 y 63% a pH 7 y 10 respectivamente. Estos
resultados no son los esperados, ya que por ejemplo Kolaczkowski et al. (1997) estudiaron
la influencia del pH en la oxidacion no catalitica de fenol a 175 °C, 4 bar de oxigeno y 1000
ppm de fenol. Al cabo de 80 min la conversion a pH 8 y 10 es menor del 10%, mientras que
en este estudio para el mismo tiempo de reaccidn la conversion alcanzada es del 35 y del
38% a pH 7 y 10, es decir se alcanza una conversion tres veces superior pese a que la
temperatura de operacion es menor (140 °C).
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Fig. 4.10. Oxidacién no catalitica de fenol a 140 °C, 5 bar de oxigeno y
0.047 mol/L de fenol, (¢) pH 10, (m) pH 7.

Sin embargo, hay que tener en cuenta que aunque no se ha afiadido catalizador, los andlisis
de las disoluciones obtenidas al finalizar la reacciébn mediante absorcion atémica revelaron
la presencia accidental de cobre en ambos casos, siendo de 3y 5 ppm a pH 7 y 10
respectivamente. Este hecho indica que la oxidacidbn homogénea es importante en estas
condiciones de operacion incluso a muy bajas concentraciones de cobre, y también justifica
la discrepancia encontrada entre las constantes aparentes obtenidas a pH 10.

El pH no solo influye en la cinética de la oxidacion, sino que también influye en la
distribucion de los productos de la reaccion. Este efecto se refleja en la Fig. 4.9. A pH 5.5 se
obtienen los mismos productos que en el experimento sin control de pH y en la oxidaciéon
hoomogénea, es decir, hidroquinona, catecol, p-benzoquinona, &cido maleico y &cido

oxdlico.
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Fig. 4.11. Influencia del pH en la distribucién de los productos de reaccién obtenidos en la oxidacion
heterogénea de fenol (primeros experimentos) a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol y 2.4 g de
CuO/ly-Al,O3: a) pH 5.5, b) pH 7 y c) pH 10, (¢) hidroguinona, (=) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido
maleico y (¢) acido oxalico.
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A pH 7 y 10 los productos de reaccion obtenidos son principalmente &cido oxalico y acido
maleico en baja concentracion. En este caso no se obtienen las quinonas como intermedios
de reaccion, proporcionando una ruta de oxidacion menos téxica en comparacion con la
oxidacion de fenol en medio &cido. Este hecho indica que el mecanismo de reaccion a pH
bésico es distinto al mecanismo de reaccion en medio &cido, lo cual coincide con las
observaciones realizadas por diversos autores (Kolaczkowski et al., 1997, Santos et al.,
2004).

En concreto Kolaczwoski et al. llevaron a cabo la oxidacion no catalitica de fenol a diferentes
valores de pH . En medio béasico obtuvieron como productos de reaccion &cido oxalico, acido
acético y acido maleico en baja concentracién, mientras que Santos et al. (2004) obtuvieron
p-hidroxibenzoico, acido pirdvico, acido oxalico, acido acético, acido férmico y tetrahidroxi-p-
benzoquinona. En cambio, en este estudio ademas del acido oxalico y maleico también se

ha observado la formacion del polimero, sobre todo a pH 5.5.

0.02 1
v X
a 0.8 - O a
0.02 -
T ]
3 X S 0.6 O
20.01 - 2 m
k3] L 2 3] O
29 % 0.4 -
b * [ | 3
0.01 - m 2 x
0.2 -
[_|
0.00 ——1— T — 0 .
0 0.5 1 0 0.5 1
Conversion de fenol Conversion de fenol
0.03 1 = —
| H O | D
X b b
0.8 - O
T0.02 - g~
] < 0.6 - O
2 >
- ] v
9 804 “
$0.01 - &
0.2 -
X X
0 — XXX T 0 o
0 0.5 1 0 0.5 1

Conversidn de fenol Conversién de fenol

Fig. 4.12. Selectividades de los productos de reaccion a diferentes valores de pH en la oxidacion heterogénea
de fenol a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 2.4 g de CuO/y-Al,O3 y 4.7-10 mol/L de fenol: a) pH 5.5, b) pH 7, (¢)
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) acido maleico, (») acido oxalico, (o) CO2 y (¢) polimero.
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La selectividad hacia el CO, a pH 5.5 (Fig. 4.12a) es alta a bajas conversiones de fenol
(16%) y disminuye hasta alcanzar una conversion del 63% y a partir de ese valor la
selectividad permanece practicamente constante en torno al 0.5, mientras que a pH 7 (Fig.
4.12b) la selectividad aumenta al aumentar la conversion de fenol alcanzando un valor final
de 0.9 para una conversion de fenol del 61%. Este comportamiento parece légico puesto
que a pH 7 la ruta de oxidacion es mas directa hacia el CO,, ya que no se forman las

quinonas como intermedios de reaccion, aumentando la selectividad hacia el CO,.

En cuanto la selectividad hacia el polimero se obtiene un comportamiento opuesto en
funcién del pH, es decir a pH 5.5 la selectividad aumenta al aumentar la conversién de fenol,
hasta alcanzar un valor final de 0.5. Por el contrario, a pH 7 la selectividad disminuye al
aumentar la conversién de fenol y al final de la reaccion la selectividad es nula. Este hecho
repercute en la conversién en términos de DQO, a pH 7 pese a que no se haya alcanzado la
conversion completa de fenol se alcanza una conversion del 60% y a pH 5.5 la conversion
es del 54%.

4.3.1.2 Caracterizacion de los catalizadores empleados

Una vez finalizada la reaccion los catalizadores se han analizado para conocer si han sufrido
algun cambio con respecto al catalizador fresco. En primer lugar se han realizado ensayos
de adsorcion-desorcién de nitrégeno. Los resultados se muestran en la Tabla 4.9 y en la Fig.
4.13.

Tabla 4.9. Propiedades texturales de los catalizadores empleados en la oxidacion heterogénea de fenol a
diferentes pH.

Superficie especifica Volumen de poro
Compuesto 5 3
(m“/g) (cm/g)
1-AlL,O3 239 0.54
CuOly-Al,O5 fresco 185 0.44
CuOly-Al,O5 sin control pH (3% experimento) 213 0.42
CuOly-Al,O5 pH 5 (3% experimento) 4 0.04
CuO/y-Al,O5 pH 7 (3% experimento) 40 0.14
CuOly-Al,O3 pH 10 (3 experimento) 98 0.32

Las propiedades texturales de los catalizadores empleados se ven afectadas por el pH del
medio de reaccién (Tabla 4.9). En el experimento realizado sin control de pH el catalizador
presenta una superficie especifica mayor que el catalizador fresco pero menor que la

alumina, esto se puede deber a que en dicho experimento se produce una fuerte lixiviacion
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de la fase activa, y como se ha comentado anteriormente la deposicion de la fase activa
sobre la alumina disminuye la superficie especifica, lo cual hace que al perder parte de la
fase activa aumente la superficie especifica.
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Fig. 4.13. Isotermas de adsorcion-desorcion de N» a -196 °C: a) y-Al,O3, b) Catalizador fresco (CuO/y-Al,O3),
c) Catalizador utilizado en la oxidacion heterogénea de fenol sin control pH, d) Catalizador utilizado en la
oxidacion heterogénea a pH 5.5, e) Catalizador utilizado en la oxidacion a pH 7 y f) Catalizador utilizado a pH
10.
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Sin embargo a pH 55, 7 y 10 la superficie especifica del catalizador disminuye
bruscamente, especialmente a pH 5.5. Dicha disminucion se puede deber a la deposicion
sobre la superficie del catalizador del so6lido formado durante la reaccion.
Experimentalmente se ha observado que a pH 5.5 la cantidad de sélido formado es mucho
mayor que en cualquier otro caso. Pese a esta disminucion de la superficie especifica del
catalizador, se ha visto que es posible alcanzar conversiones de fenol por encima del 70%,
lo cual hace pensar que en esas condiciones la oxidacién en fase homogénea es importante

y es la principal responsable de la oxidacién de fenol.

Pese a que, como se ha comentado anteriormente, la selectividad hacia el sélido formado a
pH 7 tiende a cero a medida que la conversion de fenol aumenta, se observa que la
superficie especifica del catalizador disminuye considerablemente. Sin embargo hay que
tener en cuenta que en la oxidacién heterogénea de fenol los datos relativos a las
selectividades hacia el sélido podrian estar ligeramente distorsionados y no corresponderse
exactamente con las condiciones reales en las que se han llevado a cabo los experimentos,
debido a que se tiene ademas la adsorcién del solido sobre la superficie del catalizador, es
decir una vez que se ha formado el sélido éste puede adsorberse sobre el catalizador y por
tanto no aparecer en las muestras que se han ido cogiendo con el tiempo. Asi por ejemplo, a
pH 7 la formacion del sélido podria ser pequefia pero lo suficiente como para adsorberse por
completo en la superficie del catalizador sin llegar aparecer en las muestras que se han
tomado, lo cual justificaria esa disminucion de la superficie especifica y los resultados en

cuanto a las selectividades.

A pH 10 la superficie especifica del catalizador es mas del doble que a pH 7, pero aun asi es
mucho menor que la obtenida sin control de pH. La explicacion en relacion a la variacion de
la superficie especifica del catalizador en funcién del pH es dificil de explicar, puesto que no
se conoce la naturaleza del sélido y por tanto se desconoce cémo tiene lugar la adsorcion.
Sin embargo, lo que si queda justificado es la formacion y deposicién del solido sobre la

superficie del catalizador.

Asimismo, todas las isotermas obtenidas (Fig. 4.13) corresponden a un modelo 1V,
caracteristico de los materiales mesoporosos. La forma del bucle de histéresis da una idea
de la forma de los poros. En este sentido, la alimina, el catalizador fresco y el catalizador
utilizado en el experimento sin control de pH corresponden a una histéresis tipo H2,
caracteristico de sistemas de poros estrangulados donde el radio del cuerpo principal es

variable (de unos poros a otros), mientras que las estrangulaciones presentan radios
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aproximadamente iguales. Este tipo de histéresis es tipica de los éxidos inorganicos como
es el caso.

En cambio las isotermas de las Figs. 4.13 d, e y f corresponden a una histéresis tipo H3,
caracteristica de aglomerados de poros de placas paralelas. Esta forma del ciclo de
histéresis se corresponde con los catalizadores con menor superficie especifica, por tanto el
cambio de forma de los ciclos de histéresis se puede deber al sélido depositado sobre el
catalizador.

Los catalizadores se han analizado mediante Difraccién de Rayos X (DRX), para conocer si

han sufrido algin cambio en cuanto a su estructura.

En todos los casos los difractogramas obtenidos (Fig. 4.14) son tipicos de compuestos poco
cristalinos, como es el caso del CuO/y—Al,O3, debido a que los picos son bastantes anchos.
En un compuesto altamente cristalino los picos serian muy estrechos, como lineas
verticales. La fases cristalinas detectadas corresponden al CuO, Al,Os; y Al,O3*H,0, ésta
dltima sélo se ha detectado en el catalizador a pH 10.

Intensidad
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Fig. 4.14. Difractogramas obtenidos por DRX para el catalizador fresco y
los utilizados en la oxidacién heterogénea de fenol a distintos valores de
pH: a) catalizador fresco, b) sin control de pH, c) pH 5.5, d) pH 7 y €) pH
10, (—) CuO, (= =) Al,03y (----) Al,03°H0.

Comparando los difractogramas con respecto al catalizador fresco, se observa que en todos
los casos la intensidad del pico correspondiente al CuO (46°) disminuye, lo cual concuerda
con los resultados obtenidos en relacion con la pérdida de fase activa por lixiviacion.
Ademds, en los difractogramas correspondientes al catalizador empleado en los

experimentos a pH 55 y 7 se observa una pérdida considerable de la cristalinidad,
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posiblemente debido a la deposicion del solido formado en la superficie del catalizador,
sobre todo a pH 5.5. El hecho de que los difractogramas no estan bien definidos indica que

el sélido depositado presenta una estructura amorfa.

Estos resultados son coherentes con los resultados obtenidos en los ensayos de adsorcion-
desorcioén de nitrdgeno, es decir, en el peor de los casos (pH 5.5) la superficie especifica del
catalizador disminuye considerablemente, en comparacion con la superficie especifica del
catalizador fresco, lo cual también se ve reflejado en la pérdida de cristalinidad. La relacion
existente entre la disminucién de la superficie especifica y la pérdida de cristalinidad también
se puede extender a los demas catalizadores empleados, siendo el segundo peor caso el
correspondiente a pH 7.

4.3.2 Influencia de la temperatura

Como se ha visto en el apartado anterior el pH es una variable que influye en la lixiviacion
de la fase activa del catalizador, sin embargo no es la Unica que puede influir, puesto que si
se compara los porcentajes de pérdida del catalizador en el experimento de lixiviacion a 50
°C (Tabla 4.5) y los experimentos realizados a presién y 140 °C (Tabla 4.6) se observa que
las pérdidas son menores cuando se trabaja a una temperatura menor. Por todo ello se ha
realizado un experimento a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, sin control de pH
(pH inicial 6) y 2.4 g de catalizador. Igualmente, para conocer con mas detalle como se
produce dicha lixiviacion durante el transcurso de la reaccion se ha analizado el cobre

disuelto, mediante absorcién atomica, en todas las muestras que se han recogido.
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Fig. 4.15. Variacion de la concentracion de fenol en la oxidacion
heterogénea de fenol a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol ,
2.4 g de CuOl/y-Al,O3 y sin control de pH.
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Como era de esperar, el periodo de induccion aumenta al disminuir la temperatura, a 110 °C
el periodo es aproximadamente 0.58 h (Fig. 4.1) mientras que a 140 °C es de 0.33 h (Fig.
4.3).

La oxidacion de fenol a 110 °C se ajusta a una cinética de primer orden con respecto al
fenol, obteniendo una constante cinética aparente de 0.47 h™ con un coeficiente de
regresion de 0.995. A 140 °C el valor de la constante cinética es mas del doble que a 110
°C, luego al disminuir la temperatura disminuye la constante cinética y como consecuencia la
velocidad de reaccion.

Al igual que en la oxidacion a 140 °C, los productos obtenidos son hidroquinona, catecol, p-
benzoquinona, acido maleico, 4cido oxalico y el sélido. Los maximos correspondientes a los
intermedios de reaccidon aparecen en torno a las 2 y 3 horas de reaccion (Fig. 4.16). En este
caso las curvas de los productos presentan una anchura mucho mayor que a 140 °C, en
donde los maximos de los reactivos se alcanzan en torno a 0.8 y 1.25 horas, lo cual indica
gue la temperatura también influye en la oxidacién de los intermedios de reaccion, de forma

gue al disminuir la temperatura, disminuye la velocidad de oxidacion.
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Fig. 4.16. Distribucién de los productos de reaccidon obtenidos en la

oxidacion heterogénea de fenol a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L

de fenol, sin control de pH y 2.4 g de CuO/y-Al,O3, (¢) hidroguinona, (m)

catecol, (A)p-benzoquinona, (x) acido maleico y (#) acido oxalico.
La lixiviacion de la fase activa aumenta progresivamente a medida que transcurre la
reaccion (Fig. 4.17), alcanzandose grandes pérdidas del catalizador (33%). Dichas pérdidas
son incluso mayores que las obtenidas a 140 °C (27%). Sin embargo hay que tener en
cuenta que a 110 °C al cabo de 5 horas el pH es inferior (3) en comparacién con el obtenido

a 140 °C (3.91), lo cual justificaria este hecho.
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Fig. 4.17. Evolucion de la concentracion de cobre y porcentaje de pérdida del
catalizador en la oxidacion heterogénea de fenol a 110 °C, 5 bar de oxigeno,
0.047 mol/L de fenol, sin control de pH y 2.4 g de CuO/y-Al,O3, (¢)
concentracion de cobre y (m) porcentaje de pérdida.

4.3.3 Influencia de la concentracién inicial de fenol

En el apartado anterior se ha visto que la temperatura no influye practicamente en la
lixiviacion del catalizador, incluso se ha observado que a menor temperatura la lixiviacion es
mayor, lo cual esta relacionado con el valor del pH al final de la reaccién y éste a su vez con
la concentracién de los acidos organicos obtenidos como productos de reaccién. Teniendo
en cuenta estos resultados, se ha decidido estudiar la influencia de la concentracion inicial
de fenol, ya que en principio al disminuir dicha concentracion se deberia de obtener una

menor concentracion de dichos acidos en disolucion.

En principio se ha estudiado la estabilidad del catalizador realizando cinco experimentos
consecutivos utilizando el mismo catalizador, a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.011 mol/L de

fenol, sin control de pH (pH inicial 6) y 2.4 g de catalizador.

El tiempo de induccién desparece al trabajar con bajas concentraciones de fenol (Fig. 4.18).
En todos los casos la conversion alcanzada es muy elevada, por encima del 90%, a la hora
y media de reaccion. Asimismo, en todos los experimentos la oxidacion de fenol sigue una

cinética de primer orden respecto al fenol.
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Fig. 4.18. Estudio de la estabilidad de CuO/y-Al,O3 en la oxidacién heterogénea de
fenol a 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.011 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuOl/y-
Al,O3, (#) 1% experimento, (m) 2° experimento, (A) 3% experimento, (x) 4° experimento
y (®) 5° experimento. Lineas: ajuste cinético primer orden respecto al fenol.

El valor de la constante cinética aparente disminuye en cada experimento, excepto en el
segundo (Tabla 4.10). Sin embargo, este efecto es bajo en los primeros cuatro, mientras que
en el ultimo la constante cinética es inferior, mas de la mitad, a pesar que en todos ellos hay
lixiviacion de la fase activa (Fig. 4.19).

Tabla 4.10. Valores de las constantes cinéticas aparentes en la oxidacion heterogénea de fenol a 140 °C, 5
bar de oxigeno, 0.011 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuO/y-Al;03,

. . 1 Coeficiente de

Experimento pH final Kap (N7) .
regresion

1 4.18 2.49 0.974

2 3.85 2.67 0.982

3 3.53 2.47 0.990

4 2.98 2.04 0.992

5 3.34 1.02 0.981

La variaciéon de las constantes cinéticas puede estar relacionado con la concentracion de
cobre lixiviado, ya que en el segundo experimento se ha obtenido la mayor constante, lo que
se corresponde con la mayor concentracion de cobre presente en disolucién (250 ppm). En
el primer y segundo experimento las concentraciones de cobre en disolucidén son parecidas,
160 y 128 ppm respectivamente, y también las constantes cinéticas, 2.49 y 2.47 h™. A pesar
de que exista una diferencia de aproximadamente 30 ppm de cobre, en el estudio de la

oxidacion homogénea a pH 4, valor muy parecido al pH final de ambos experimentos, se ha
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observado que por encima de 100 ppm la influencia del cobre en la velocidad de reaccion es
pequefia. Las mayores diferencias entre las constantes cinéticas corresponden al tercer,
cuarto y quinto experimento, en donde la concentracion de cobre en disolucién se encuentra
dentro del intervalo de concentraciones en donde la influencia del cobre en la velocidad de

oxidacion en fase homogénea es mayor.

Tedricamente el valor de la constante cinética sélo depende de la temperatura. En este caso
al trabajar con una concentracion inicial de fenol de 0.011 mol/L (Tabla 4.10), en general se
obtienen unas constantes cinéticas aparentes mayores que al trabajar con una
concentracion inicial de 0.047 mol/L (Tabla 4.3), a pesar de que en ambos casos la
temperatura es la misma (140 °C), es decir, si por ejemplo en el primer experimento de la
Fig. 4.3 se desplazaran hacia tiempo 0 los puntos en donde la concentracion de fenol es
aproximadamente 0.011 mol/L y se compararan con el primer experimento realizado con
una concentracion inicial de fenol de 0.01 mol/L, tedricamente se deberia de obtener la
misma pendiente. Sin embargo, esto no ocurre puesto que ni el valor de pH inicial es el
mismo, y se ha visto que dicho pardmetro influye en la cinética, ni la concentracion de cobre

lixiviada es la misma, lo cual también podria influir en la velocidad de reaccion.
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Fig. 4.19. Evolucion de la concentracion de cobre y el porcentaje de pérdida del catalizador en la oxidacién
heterogénea de fenol a 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.011 mol/L de fenol, pH inicial 6 y 2.4 g de CuO/y-Al,O3 (¢)
1% experimento, (m) 2° experimento, (A ) 3% experimento, (x) 4° experimento y () 5° experimento.

En cuanto a los intermedios de reaccion, se han detectado los mismos compuestos que en
los experimentos realizados en medio acido. A modo de ejemplo, en la Fig. 4.20 se muestra
la distribucién de los productos obtenidos en el primer experimento. Como producto
mayoritario se obtiene acido oxalico, asimismo se observa que la concentracion del mismo
aumenta de forma pronunciada durante la primera hora y media de reaccion,

permaneciendo practicamente constante a partir de dicho valor hasta finalizar la reaccion.
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Sin embargo, tanto la hidroquinona como el catecol, p-benzoquinona y acido maleico
presentan un maximo de concentracion en torno a 0.33 y 58 h, oxiddndose completamente a
partir de 1.25 h.

En el resto de experimentos se observan las mismas tendencias para todos los compuestos
que en la Fig. 4.20, pero ligeramente desplazadas hacia tiempos ligeramente mayores en
cada experimento, siendo necesarias 3 h de reaccion para oxidar completamente dichos

intermedios (excepto el acido oxalico) en el quinto experimento.
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Fig. 4.20. Distribucion de los productos de reaccion obtenidos en el
primer experimento de la oxidacion heterogénea de fenol a 140 °C, 5 bar
de oxigeno, 0.011 mol/L de fenol, sin control de pH y 2.4 g de CuOl/y-
Al,O3, (¢) hidroquinona, (m) catecol, (A)p-benzoquinona, (x) &cido
maleico y (¢) &cido oxalico.

Si se comparan las tendencias de la concentracion de oxdlico de las Figs. 4.16 y 4.17 con
las respectivas tendencias de la concentracion de cobre lixiviada de las Figs. 4.17 y 4.19 se
observa que practicamente coinciden, lo cual indica que la lixiviacion esta relacionada con la
disminucién del pH producida por el aumento de la concentracion de oxalico durante la
reaccion.

4.4 Comparacion oxidacion de fenol en fase homogénea y heterogénea

Como se ha visto en capitulos anteriores en la oxidacién heterogénea de fenol se produce

una fuerte desactivacion del catalizador como consecuencia de la lixiviacion de la fase
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activa. Una forma de disminuir dicha desactivacion es aumentar el pH de la disolucion, sin
embargo en esas condiciones se ha visto que pese a que la concentracion de cobre en
disoluciéon es pequefia, ésta puede ser suficiente como para que la oxidacion homogénea
tenga lugar.

Con la finalidad de cuantificar la reaccion homogénea se ha realizado un experimento
manteniendo el pH de la disolucion acuosa constante utilizando Na,CO3 (pH 10) a 140 °C, 5
bar de oxigeno y 0.047 mol/L de fenol. En este caso se ha preparado la disolucién a pH 10y
se ha afiadido una determinada cantidad de catalizador (Cu(NO3),*3H,0). Posteriormente,
dicha disolucion se ha filtrado para eliminar el cobre precipitado y se ha determinado la

concentracion de cobre disuelto mediante absorcion atbmica.
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Fig. 4.21. Comparacién oxidacion homogénea y heterogénea de fenol a
140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol y pH 10, (¢) oxidacion
homogénea 16 ppm Cu, (=) oxidacién heterogénea (2° experimento) y 2.4
g de CuO/y-AlbOs. Lineas: ajuste cinético de primer orden respecto al
fenol.

La contribucion de la reaccién homogénea de fenol es importante (Fig. 4.21). A pesar de que
en la reaccidbn homogénea la concentracion de cobre en disoluciéon (16 ppm) es mayor que
en la reaccion heterogénea (5 ppm) se puede observar que la actividad del catalizador
sélido es pequefia, ya que si todo el catalizador estuviese disuelto habria una concentracion
muy grande de cobre en disolucion (600 ppm), es decir en la reaccion heterogénea la
cantidad de catalizador es mayor y se alcanza una conversion menor, 77% frente al 84%

obtenida en la reaccion homogénea.
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Ambas reacciones presentan una cinética de primer orden respecto al fenol, obteniendo
unas constantes cinéticas aparentes de 0.42 y 0.52 h™ para la reaccion heterogénea y
homogénea respectivamente.
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Fig. 4.22. Comparacion oxidacién homogénea y heterogénea de fenol a 140 °C, 5 bar de oxigeno y 0.047
mol/L de fenol, a) (¢) Homogénea pH 4 y 165 ppm Cu(ll), (m) Heterogénea sin control de pH (1% experimento)
y 2.4 g de CuO/y-Al;03; b) (¢) Homogénea pH 4 y 60 ppm Cu(ll), (=) Heterogénea sin control de pH
(2%xperimento) y 2.4 g de CuO/y-Al,Os.

En cuanto a la oxidacion de fenol en medio acido, en la Fig. 4.21a se observa que la
oxidacibn homogénea y heterogénea practicamente coinciden. No obstante, hay que tener
en cuenta que los resultados no son del todo comparables ya que por ejemplo en la reaccién
heterogénea al cabo de 5 horas la concentracion de cobre disuelto es de 185 ppm y como
se ha visto la lixiviacién de cobre ocurre de forma progresiva, mientras que en la reaccién
homogénea la concentracion de cobre desde el principio es de 165 ppm, manteniéndose
constante durante la reaccion. Ademas, en la reaccion heterogénea el pH inicial es de 6 y al
final de la reaccion es de 3.91, mientras que en la homogénea el pH se mantiene constante

(pH 4). A pesar de estas discrepancias la reaccion homogénea es la reaccién predominante.

Igualmente en la Fig. 4.21b se comparan los resultados obtenidos en el segundo
experimento de la oxidacion heterogénea sin control de pH (pH final 3.51), en la que la
concentracion de cobre disuelto al finalizar la reaccion es de 71 ppm, con la oxidacion
homogénea de fenol empleando 60 ppm de cobre como catalizador. En este caso se
observa que la reaccién en fase homogénea es incluso mas rapida que la heterogénea. Al
igual que en el caso anterior los experimentos no son del todo comparables, debido a las
variaciones que se producen en el pH y en la concentracién de cobre disuelto en la reaccion
heterogénea.
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Teniendo en cuenta el modelo cinético obtenido en la oxidacion homogénea de fenol a pH 4
(capitulo 3) se ha realizado una simulacion para predecir la velocidad de reaccion en fase
homogénea, teniendo en cuenta la variacion de cobre disuelto obtenida en el primer
experimento de la oxidacion heterogénea de 0.011 mol/L de fenol (Fig. 4.19). Para ello,
dicha variacién se ha ajustado a un polinomio de orden 3, y se ha introducido como una
ecuacion algebraica para determinar la variacion de cobre con el tiempo junto con la
ecuacion de disefio de los reactores discontinuos que predice la variacion de fenol. Dichas
ecuaciones se han resuelto mediante Scientist 2.0, en este caso el valor de la constante
cinética se determina con el modelo cinético obtenido en el capitulo anterior, teniendo en

cuenta que la concentracion de oxigeno permanece constante.
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Fig. 4.23. Comparacion oxidacion homogénea y heterogénea a 140 °C, 5
bar de oxigeno y 0.011 mol/L de fenol, (m) Heterogénea sin control de pH
y2.4 g de CuOl/y-Al;03, linea simulacién oxidacién homogénea.

Los resultados Fig. 4.23 indican que la mayor parte de velocidad global observada
corresponde a la oxidacion en fase homogénea, ya que la velocidad global seria la suma de
la reaccion homogénea y la reaccion heterogénea, siendo ésta Ultima la diferencia entre la
global y la homogénea. A pesar de que experimentalmente no se ha realizado la oxidacion
homogénea de 0.011 mol/L y se haya utilizado el modelo cinético obtenido en la oxidacion
homogénea de 0.047 mol/L, en principio no se espera que la concentracion de fenol influya

en la constante cinética, puesto que ésta depende solo de la temperatura.

Hasta ahora se ha visto que la reaccion homogénea no se puede despreciar ni en medio
acido ni en medio basico, ademas en cualquiera de los dos casos la contribucion en la

velocidad global de la reaccibn homogénea es importante. A la hora de estudiar dicha
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reaccion en el reactor de goteo interesa tener una reaccion rapida para poder estudiar con
méas detalle la influencia de la transferencia de materia, por todo ello se ha decidido estudiar
la oxidacion de fenol en fase homogénea, manteniendo el pH de la disolucién constante (pH
4).
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Hidrodindmica y transferencia de materia

El correcto funcionamiento de los reactores trifasicos se basa en el conocimiento en cuanto
a la hidrodinamica y a la transferencia de materia, los cuales dependen en gran medida de
las caracteristicas del sélido, de las velocidades superficiales y naturaleza de ambas fases
(gas y liquido), asi como de las condiciones de operacion.

En este Capitulo se estudia la hidrodinamica en un reactor trifasico de lecho fijo y la
transferencia de materia, a temperatura y presion ambiente, en dos reactores trifasicos: un

reactor de lecho fijo y un reactor de tanque agitado.

5.1 Hidrodindmica en un reactor trifasico de lecho fijo

5.1.1Regimenes de flujo

En los reactores trifasicos de lecho fijo operando en cocorriente con flujo descendente se
distinguen cuatro tipo de regimenes en funcion de las velocidades de gas y liquido, (Sato et
al., 1973, Ramachandran y Chaudhari, 1983):

» Régimen de goteo: también conocido como el régimen de baja interaccion (Fig.
5.1a). Este régimen tiene lugar cuando se opera a bajos caudales de gas y de
liguido, en el que el liquido fluye a través del lecho en forma de pelicula o arroyos. A
bajos caudales de liquido las fuerzas superficiales son grandes comparadas con la
fuerzas inerciales y la dispersiéon de liquido esta gobernada por la presién capilar. Sin
embargo, a mayores flujos las fuerzas inerciales se vuelven mas importantes
comparadas con las fuerzas interfaciales (adhesion, capilaridad) y el liquido forma

una pelicula alrededor de la superficie del relleno.

» Régimen de pulsos: también conocido como el régimen de alta interaccion (Fig. 5.1b)
. El espacio por donde circula el gas queda bloqueado por la formacion de tapones
de liquido debido al aumento del espesor de la pelicula del liquido al aumentar el
flujo de liquido, dando lugar a la formacién de zonas alternas de gas y de liquido que
se observan en toda la columna. En este régimen el liquido moja completamente el

lecho de relleno.
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» Régimen disperso: también conocido como régimen de “spray” (Fig. 5.1c). A
elevadas velocidades de gas y liquido la fuerza de cizallamiento es tan elevada que,
bajo determinadas condiciones, el liquido pierde su naturaleza “semicontinua”

circulando en forma de gotas a través del lecho.

» Régimen de burbujas: Al seguir aumentando las velocidades de gas y liquido, éste
ultimo ocupa el espacio vacio en el lecho de relleno, circulando de forma continua,
mientras que el gas circula en forma de burbujas, constituyendo la fase dispersa (Fig.
5.1d).

En la mayoria de los procesos industriales en los que se utiliza este tipo de reactores se
suele operar en el régimen de goteo o en régimen de pulsos. La seleccion de un régimen u
otro dependen de los objetivos que se pretendan alcanzar, asi por ejemplo, en el régimen de
goteo los coeficientes de transferencia de materia y calor suelen ser inferiores en
comparacion con otros regimenes, sin embargo debido a los bajos caudales de gas y liquido

empleados se alcanzan elevadas conversiones y productividad.

Para representar las fronteras entre regimenes, se han propuesto diversos mapas fluido-
dinamicos. Las diferencias entre unos y otros se fundamentan en: las coordenadas
utilizadas para representar el diagrama de flujo, el nUmero de regimenes establecido y el

método seguido para establecer las fronteras entre éstos.

Charpentier y Favier (1975) utilizando las coordenadas de Baker (1954), establecen dos
mapas: uno para sistemas espumantes y otro para sistemas no espumantes. Caracterizan la
frontera entre el régimen de goteo y el régimen de pulsos por observacién de las
fluctuaciones de la presion. Estudios posteriores (Specchia y Baldi, 1977, Tosun, 1984)
incluyen pequefias modificaciones sobre este mismo diagrama. Chou et al. (Chou et al.,
1977), por el contrario, postulan que las coordenadas de Baker no son suficientes para

establecer las fronteras entre los diferentes regimenes de flujo.

Fukushima y Kusaka (Fukushima y Kusaka, 1977a, Fukushima y Kusaka, 1977b) estudian
los coeficientes de transferencia de materia lado liquido, k;a, y el area especifica de la
interfase gas-liquido en un amplio rango de velocidades. Establecen las fronteras entre
regimenes en los puntos de corte de las diferentes correlaciones obtenidas. Aunque definen
un mayor nimero de regimenes, afirman que existe una buena concordancia entre sus

resultados y los de otros autores.
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Régimen de goteo Régimen de pulsos
Fase continua: Gas, Fase semicontinua: Fase semicontinua: Gas, Fase semicontinua:
Liguido [Régimen de Bajz Interaccion) Liquido [Régimen de Alta Interaccion)

(d)
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Régimen disperso Reglmen de burbulas
Fase continua: Gas, Fase dispersa: Liquido Fase continua: Liquido, Fase dispersa: Gas

[E==a sélido ] Gas I Liquido |
Fig. 5.1. Regimenes de flujo en los reactores de goteo (Gunjal et al., 2003).

A partir de datos recopilados de otras fuentes y de los suyos propios, Talmor (Talmor, 1977)
propone un mapa diferente utilizando los numeros adimensionales de Reynolds, Froude y
Weber. De esta forma, tiene en cuenta la relaciéon entre las fuerzas de inercia, de gravedad,
de superficie y viscosas.

Todos estos mapas, basados en observaciones empiricas, tienen la desventaja de ser sélo
aplicables a sistemas semejantes a los que sirvieron para su desarrollo. Con el fin de
obtener un mapa generalizado, Ng (Ng, 1986) propone un modelo teérico capaz de predecir
las fronteras entre regimenes. Aunque su modelo es s6lo una primera aproximacion, es
interesante destacar la sugerencia hecha por Ng en cuanto a que la presién puede tener un
efecto importante desplazando las fronteras entre flujos. En esta linea (Al-Dahhan y

Dudukovic, 1994, Al-Dahhan et al., 1997) propusieron cinco casos limites para describir el
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efecto de la presion y el flujo de gas en los parametros hidrodindmicos tales como la caida
de presion, retencion de liquido, eficacia de mojado, area superficial gas-liquido etc.

1.75 4—— Régimen disperso
1.5 +

1.25

Régimen de pulsos

0.75

Velocidad de Gas, (kg/m?s)

Régimen de goteo

0.5 -

Régimen de burbujas

0.25

0 5 10 15 20 25
Velocidad de Liquido, (kg/m?s)

Fig. 5.2. Mapa regimenes de flujo en reactores de goteo (Sie y Krishna, 1998).

En la Fig. 5.2 se muestra, a modo de ejemplo, el mapa fluido-dindmico obtenido por Sie y
Krishna para el sistema aire-agua, en el que se observa que el régimen de goteo todavia
existe para una densidad de flujo de liquido comprendida entre 12 y 15 kg/m®s y una

densidad de flujo de gas de aproximadamente 1.25 kg/m?s.

En los experimentos que se han realizado en este trabajo el maximo flujo de liquido y gas se
corresponde con una densidad de flujo de 4 kg/m®s de liquido y 0.17 kg/m’s de gas.
Representando dichos valores en el mapa fluido-dindmico (Fig. 5.2) se observa que
corresponden al régimen de goteo, lejos de la frontera entre el regimen de goteo y el de
pulsos. Sin embargo, las fronteras que delimitan los distintos regimenes no sélo dependen
de las velocidades de gas y liquido sino que dependen del tamafio de la particula y su factor
de forma, la porosidad del lecho, las propiedades fisicas del gas y del liquido (viscosidad,
densidad, tension superficial, angulo de contacto), el didmetro de la columna y las

condiciones de operacién (temperatura y presion).

La frontera entre el régimen de goteo y pulsos aparece antes en reactores con menor

didmetro. En cuanto al tamafio de particula, al aumentar el tamafio las fuerzas capilares son
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menos importantes que las fuerzas gravitacionales, por ello la retencion de liquido para
particulas de gran tamafio es menor, y la transicion al régimen de pulsos se alcanza mas
tarde. (Gunjal et al., 2005). Otros autores (Chou et al., 1977, Sai y Varma, 1988) observaron

un fenémeno similar para lechos con elevada porosidad.

El efecto de las fuerzas capilares puede reducirse disminuyendo la tension superficial, de
forma que el cambio de régimen se observa antes para compuestos con baja tension
superficial (Charpentier y Favier, 1975, Chou et al., 1977, Wammes y Westerterp, 1991c). La
influencia de la viscosidad de la fase gaseosa y la densidad de la fase liquida en la frontera
de transicion es pequefia comparada con la influencia de la viscosidad del liquido y la
densidad del gas. Al aumentar la viscosidad aumenta la retencion del liquido, haciendo que
el régimen de pulsos se produzca antes.(Morsi et al., 1982, Sai y Varma, 1988, Wammes y
Westerterp, 1991c). Al-Dahhan y Dudukovic (1994) concluyeron que el efecto en de la
presién en el cambio de régimen es significativa cuando la densidad del gas es superior a
2.3 kg/m®. Asimismo, Attou y Ferschneider (2000) atribuyeron el efecto del aumento de la
densidad del gas a la disminucion de las fuerzas inerciales, de forma que la transicion ocurre

a elevadas velocidades de gas y liquido.

Existen diversos métodos experimentales para detectar la transicion entre el régimen de
goteo y el de pulsos. Los primeros estudios se basaban en observaciones visuales de dicho
cambio. Un cambio en la pendiente de la caida de presién o la variacion de la retencion de
liquido respecto a los flujos de gas y liquido también indican la transicién entre el régimen de
goteo y pulsos (Chou et al., 1977, Sicardi et al., 1979, Bansal et al., 2005).

5.1.2Retencion de liquido

En un reactor trifasico de lecho fijo el gas y el liquido circulan por el espacio no ocupado por
el relleno, de forma que se cumple que € = ¢, + ¢; siendo ¢ la porosidad del lecho, ¢ la
retencion del liquido y ¢; la retencion de gas. Asimismo, la retencion del liquido se puede
expresar de dos formas: la retencion total de liquido (¢, ) definida como el volumen de
liquido por volumen de lecho y saturacion de liquido (f;) definida como el volumen de
liquido por volumen de huecos del lecho. A su vez, la retencidn de liquido total es la suma
de la retencion de liquido estética o residual (g,5) definida por Saez y Carbonell (Saez y
Carbonell, 1985) como la cantidad de liquido que permanece en el lecho de relleno después

de drenar el reactor, sin que exista flujo ni de liquido ni gas y la retencidon de liquido
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dindmica (e;p) definida como la cantidad de liquido que drena libremente una vez que se

interrumpen simultdneamente los flujos de gas y liquido (Gianetto et al., 1978).

El motivo para distinguir entre la retencién dindmica (g;p) Yy estética (g,5) se fundamenta en
la posibilidad de correlacionar cada una de ellas a partir de pardmetros diferentes
(Ramachandran y Chaudhari, 1983). Mientras la retencién dinamica depende de las
condiciones de operacion (velocidades de gas y liquido y tamafio y forma de las particulas),

la retencién estatica depende de las propiedades fisicas del liquido y del sélido.

Tanto la retencién estatica como la dindmica de la espuma cerdmica se han determinado

experimentalmente; los resultados se discuten a continuacion.

5.1.2.1 Retencion estatica

La cantidad de liquido retenido esta relacionada con el balance entre la tensién superficial y

las fuerzas gravitacionales.

La retencién estatica se ha determinado experimentalmente siguiendo el método descrito en
la bibliografia (Stemmet et al., 2005, Lévéque et al., 2009): primero, se sumerge
completamente la espuma en agua (destilada), posteriormente se saca y se deja drenar el
agua que fluye libremente durante 10 min, y finalmente se pesa. La retencién estatica se
calcula como la diferencia entre la espuma mojada y la espuma seca. Este procedimiento se
ha repetido cinco veces, utilizando una espuma ceramica cuyas propiedades se muestran

en la Tabla 2.2 La retencion estatica obtenida es de 0.15+0.002 m*/m’espuma-

Hay que tener en cuenta que se ha utilizado una espuma con recubrimiento de un material
mesoporoso (y-Al,O3), y por tanto la presencia de dicha fase porosa proporciona un mayor
volumen de poros en donde el liquido puede quedar retenido. Para conocer si dicha fase
influye en la retencién estatica se ha estimado la cantidad de agua presente en el
recubrimiento, considerando que todo el volumen de mesoporos obtenido mediante el
andlisis de fisisorcion con nitrégeno (V,00=0.016 cm®/g) esta lleno de agua. Los resultados
indican que la contribucién del recubrimiento es de un 5% con respecto a la retencion

estatica total, luego la influencia del recubrimiento es despreciable.

La retencidn estética obtenida es superior, pero del mismo orden de magnitud, a la obtenida
por Stemmet (2008) para espumas de aluminio con distintas densidades de poros. En el

caso de la espuma de 20 ppi y una superficie geométrica de aproximadamente 2000
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M?/Mespuma OBtUVO UNa retencion estatica de 0.111. A medida que aumenta la densidad de
poros aumentan las uniones en donde el liquido queda retenido por accion capilar,
aumentando la retencién estatica. Para la espuma con mayor densidad de poros (40 ppi y
4000 m?*/m’.ouma aproximadamente) obtuvo una retencion de 0.115. El mismo autor
determiné la retencién estética para espumas de carbono de 10 y 45 ppi, obteniendo una
retencién estética de 0.07 y 0.191 m3/m3espuma respectivamente. Sin embargo, los resultados
no son del todo comparables ya que las espumas no tienen la misma superficie geométrica

ni estan fabricadas con el mismo material.

5.1.2.2 Retencidn dindmica

5.1.2.3 Ensayos experimentales

Existen dos métodos utilizados con mayor frecuencia para determinar la retencién dindmica
de liquido: el método de drenaje y el de los trazadores. Las diferencias que pueden aparecer
entre uno y otro fueron estudiadas por Schubert et al. (1986). El método de drenaje ha sido
uno de los métodos ampliamente utilizado para la determinacion de la retencion dindmica
(Goto y Smith, 1975, Clements y Schmidt, 1980, Wammes et al., 1990, Urrutia et al., 1996).
Aunque esta técnica ha sido objeto de diversas controversias en la bibliografia (Hofmann,
1986, Schubert et al., 1986, Tuka¢ y Hanika, 1992), sobre todo en cuanto a las
perturbaciones provocadas a la hora de interrumpir el flujo de liquido, el método de drenaje
todavia se sigue aplicando satisfactoriamente debido a su simplicidad y particularmente para

lechos de relleno porosos (Chander et al., 2001, Lévéque et al., 2009).

En este trabajo, se ha empleado el método de drenaje con el reactor trifasico de goteo
descrito en el apartado 1.5.1 con algunas modificaciones, tal como se discute a
continuacién. El tubo de acero inoxidable y el horno se han reemplazado por un tubo de
plastico transparente con bridas DN50, que permite ver el contenido del reactor y como se
desarrolla el ensayo. El tubo se ha cargado con una espuma ceramica de 10 cm de longitud.
El liquido se distribuye uniformemente en forma de gotas gracias al empleo de un
distribuidor, que consiste en una tuberia ciega de 1/8” de acero inoxidable con 6 orificios y
dispuesta en forma helicoidal. El distribuidor se ha colocado a una distancia de 2.5 cm
desde la parte superior de la espuma. Asimismo, sobre la espuma se ha colocado una
arandela de igual didmetro que el tubo de plastico para impedir que el liquido fluya por
caminos preferenciales en la cercania de la pared. En los distintos experimentos realizados,

no se ha visualizado la existencia de caminos preferenciales.
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La medicion de la retencién dinamica se ha realizado fijando el flujo de gas y liquido
deseados, esperando a que toda la espuma se moje adecuadamente, y una vez se alcance
el estado estacionario, se cortan los flujos y se recoge todo el liquido que drena del lecho.
La retencion de liquido se calcula dividiendo el volumen de liquido drenado entre el volumen
de relleno. Para conocer el grado de reproducibilidad algunos experimentos se han llevado a
cabo por duplicado, obteniendo en el peor de los casos una desviacion estandar de 0.009.

La retencion dinamica se ha determinado a temperatura y presion atmosférica para el
sistema agua-aire utilizando tres caudales distintos de liquido: 160 (1.3¢10° m/s), 280
(2.4+10° m/s) y 467 (3.9¢10° m/s) mL/min. Para cada uno de estos caudales el flujo de gas
se ha variado en el intervalo 0-20 L/min (0-8.5+10 m/s). Los resultados, Fig. 5.3, indican
que la retencién dindmica aumenta bastante al aumentar la velocidad superficial de liquido,
mientras que en comparacion el efecto de la velocidad superficial de gas es inferior. Al
aumentar la velocidad superficial de gas desde cero, se observa primero una importante
disminucién inicial de la retencion dinamica y posteriormente permanece practicamente
constante al aumentar la velocidad superficial del gas. Cuando no existe flujo de gas, u;=0
m/s, y para cualquier presion se obtiene la mayor retencién dinamica (Al-Dahhan et al.,
1997).

La retencion dinamica depende de las velocidades de gas y de liquido, de acuerdo con los
distintos regimenes de flujo que se dan en los reactores trifasicos. En el régimen de goteo la
retencién de liquido es practicamente independiente de la velocidad de gas (Ranade et al.,

2011), luego los resultados indican que los experimentos se han realizado en dicho régimen.
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Fig. 5.3. Retencién de liquido dinamica en un lecho de relleno con espuma
ceramica de 20 ppi, a presion y temperatura ambiente para el sistema aire-

aqua : (4) 1.3103 m/s, (A) 2.410° m/s v (m) 3.910° m/s.
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5.1.3 Modelizacién

En la bibliografia existen numerosas correlaciones para predecir la retencién de liquido

estatica y dinamica en rellenos formados por particulas al azar.

En la literatura, la retencién estatica se correlaciona empiricamente a través del niamero
adimensional de Eo6tvos (E6 = pgl?/o), que representa la relacion entre las fuerzas
gravitacionales y capilares, siendo p la densidad del liquido, g la aceleracion de la gravedad,
[ es la longitud caracteristica que representa la geometria de las particulas del lecho y o es
la tension interfacial gas-liquido. Las correlaciones existentes difieren en la definicién de I.
Charpentier et al. (1968) (Charpentier et al., 1968) definen [ como el didmetro de la particula.
Para valores elevados de EO la retencion estética es inversamente proporcional a E6. Saez
y Carbonell (1985) (Saez y Carbonell, 1985) defienen [ en funcion de la porosidad del lecho

y el didmetro equivalente de la particula.

En cuanto a la retencién dinamica, existen numerosas correlaciones que dependen del
régimen hidrodinamico y de la naturaleza del sistema, limitando su aplicabilidad a las

condiciones de operacion en las que se han obtenido.

Otake y Okada (1953) propusieron correlacionar ¢;, a partir de los nimeros de Reynolds y
Galileo. Los mismos numeros adimensionales han sido utilizados por diversos autores
(Specchia y Baldi, 1977, Kohler y Richarz, 1985, Saez y Carbonell, 1985, Wammes et al.,
1991a) en sus respectivas correlaciones. Specchia y Baldi (1977) demuestran la
dependencia de la retencidon dindmica con el didmetro de particula y el area interfacial en el
régimen de baja y alta interaccion, utilizando el numero de Galileo modificado en el que se

tiene en cuenta la pérdida de carga.

Otros autores (Sato et al., 1973, Midoux et al., 1976, Morsi et al., 1982) correlacionan la
retencién externa total con el parametro de Lockhart-Martinelli, X, el cual relaciona las
pérdidas de presién asociadas al liquido y las pérdidas asociadas al gas. Morsi et al.
obtuvieron diversas correlaciones basandose en datos experimentales para el sistema aire y
diversos liquidos (ciclohexano, queroseno y polietilenglicol). Asimismo, Rao (Rao et al.,
1983) extendieron dicha correlacion incluyendo ademas la influencia de la forma de las

particulas (esferas, cilindros y anillos Raschig).
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Otro pardmetro importante que afecta a la retencién de liquido es la tension superficial. En
este sentido, Clements y Clements y Schmidt (Clements, 1978, Clements y Schmidt, 1980)
correlacionan la retencién de liquido utilizando los nUmeros adimensionales de Reynolds y
Weber.

Asimismo, existen diversas correlaciones propuestas por diversos autores (Ellman et al.,
1990, Larachi et al., 1991, Holub et al., 1992, Holub et al., 1993) que son adecuadas para

predecir la retencién de liquido cuando se trabaja a altas presiones.

Los parametros empiricos de las correlaciones mencionadas anteriormente no son de
aplicacion en el presente estudio, debido a que la estructura geométrica de las espumas es
muy distinta a la geometria de los materiales del lecho (esferas, cilindros, anillos Raschig
etc.) que se utilizaron a la hora de obtener dichos parametros, pero la forma matematica que

subyace en las correlaciones si se puede aplicar.

El equipo experimental utilizado no permite determinar la caida de presién en el lecho, por
tanto a la hora de correlacionar la retencion de liquido no es posible utilizar una correlaciéon
en la que se tenga en cuenta dicha variable. Asimismo, la velocidad de gas tampoco influye
en la retencién de liquido. Teniendo esto en cuenta la correlacion que se puede utilizar en

este caso es la propuesta por Specchia y Baldi (1977):

0.65
£ a,d
% = 3.86 Re)5*Ga,™*? <%> 0.3 < Re;, < 3000 [5.1]
u,d
e, = 2L [5.2]
U
2 d3
Ga, =P~ 9% [5.3]
U

en donde ¢, es la retencién dindmica, p es la densidad, u; es la velocidad superficial, g la
aceleracion de la gravedad, u la viscosidad, a, el area especifica de las particulas, d, el
diametro de las particulas, € es la porosidad del lecho y el subindice L hace referencia a la

fase liquida.

En los experimentos realizados se han variado los flujos de gas y liquido, por lo que el
namero de Galileo y los factores de forma de la correlacién son idénticos en todos los

ensayos. De este modo, la ecuacion 5.1 se simplifica como:
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e1p = (aGa~"*?)Rep [5.4]

Donde a y b son pardmetros especificos para la espuma cerdmica utilizada y que se
determinardn por ajuste. Tomando logaritmos neperianos en la ecuacion 54 vy
representando In(ep) frente a In(Re,) se obtiene la ecuacién de una recta cuya pendiente

corresponde al valor de b y a partir de la ordenada en el origen se obtiene el parametro a.

El calculo de nimero de Reynolds requiere de la definicibn de una longitud caracteristica
para la espuma, en sustitucion del didmetro de particula de las ecuaciones 5.2 y 5.3. En la
bibliografia, se han propuesto numerosas opciones a la hora de definir la longitud
caracteristica de las espumas para el calculo de distintos nimeros adimensionales. Asi por
ejemplo, Stemmet (2008) utiliza como longitud caracteristica la longitud del “strut”, Incinera
et al. (Incera Garrido et al., 2008) utilizan la suma del diametro de poro y el diametro del
“strut’, representada por D, y Twigg y Richardson (2007) utilizan ds definido como el
diametro equivalente de esferas solidas con la misma superficie geométrica (S,). El principal
inconveniente de utilizar ds radica en que es necesario conocer S,, el cual se calcula a partir
de ecuaciones que dependen del didmetro de poro, la porosidad y del modelo elegido para
describir la celda unidad. Asimismo, la determinacién de la longitud del “strut” es en muchos
casos dificil de realizar con exactitud debido a las irregularidades de los poros (la mayor
parte tienen forma esférica), por todo ello se ha elegido D, como longitud caracteristica de

las espumas.

0.2
0.19 -
0.18 -
0.17 -
0.16 -

50.15 -
0.14 -
0.13 -
0.12 -
0.11 -
0.1

y =0.1103x0-2736
R2=0.9986

1 10
Re,

Fig. 5.4. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la retencién
dinamica de liquido a presién y temperatura ambiente, utilizando
espumas ceramicas (20 ppi) como relleno en un reactor de goteo.
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En los experimentos realizados el nimero de Reynolds se encuentra comprendido entre 2 y
7, valores que se encuentran dentro del intervalo definido para poder aplicar la ecuacién 5.1.
Los datos obtenidos se han ajustado a una ecuacion de tipo potencial, utilizando el promedio
de las retenciones dinamicas obtenidas para cada velocidad superficial de liquido,

exceptuando las correspondientes a u; = 0 m/s.

Los parametros a y b se obtienen a partir de la ecuacién obtenida (Fig. 5.4), siendo 0.11 =

aGa~%*2, La correlacion obtenida para predecir la retencién de liquido dinamica es:

gp = 11.2Re)?” Gay %42 [5.5]

5.2 Transferencia de materia en un reactor trifasico de lecho fijo

5.2.1Experimentos

Estos experimentos se han realizado en el reactor de plastico transparente a presion y
temperatura ambiente, utilizando como lecho de relleno dos espumas idénticas
superpuestas (Tabla 2.2), siendo la altura total de lecho 20 cm. Como distribuidor de la fase

liquida se ha utilizado el dispositivo descrito en el apartado anterior.

El coeficiente de transferencia de materia gas-liquido se puede determinar mediante
absorcién, con o sin reaccién quimica, y desorcion (Herskowitz y Smith, 1983). Si se cumple
que tanto la velocidad de absorcion como la de desorcién estdn controladas por la
resistencia en el lado liquido, los coeficientes medidos por absorcion y desorcién deben
coincidir. Para gases poco solubles, como es el caso del oxigeno, es de esperar que dicha
hipotesis se cumpla (Goto y Smith, 1975), y por tanto se puede escoger, uno u otro método

para determinar los coeficientes de transferencia de materia.

Se elige aqui el método de la desorcidén debido a que existe una economia al emplear aire
ambiental para saturar de oxigeno la disolucion inicial, en lugar de utilizar nitrdgeno para

desorber el oxigeno en la disolucién inicial.

Los coeficientes de transferencia de materia se han determinado a presion y temperatura

ambiente para el sistema oxigeno-agua, siguiendo el protocolo descrito en el apartado 1.5.2.
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La relacién entre los coeficientes de transferencia de materia gas-liquido y concentraciones
medidas de oxigeno disuelto en el liquido se deduce a partir de la teoria de la doble pelicula
en la interfase gas-liquido (Anexo A.2). Considerando flujo de tapén para liquido y gas, el
balance de materia en estado estacionario para la fase liquida queda:

ﬂﬂ = KLaGL (CL — CGRT) = KGaGL(HCL - CGRT) [5 6]
EL dZ H .
donde
1 1 H 1 1 H
K_G=E+k_L=H(kG_H+k_L)=K_L [57]

El balance de materia global (fase gas y liquida) proporciona Cg en funcién del resto de C,.
Sustituyendo en la ecuacién 5.6, se llega a la expresion de la ecuacion 5.8, donde la Unica

variable es C,.

uLdCL KLaGLRT H u uLCLO
o KT ) ()

€, dz H RT [5.8]

+
RT Ug
Integrando entre la entrada (C.o) y la salida del lecho (C.s) se deduce la expresion para el
coeficiente de transferencia de materia volumétrico, K, a;,, en funcion de las velocidades de

gas y liquido y concentraciones medidas (ecuacién 5.9).

H H
K u,- ] Ceo — RT Cro
LAGLEL = n [5.9]
u;RT u H u
H+4 CGO+iCLO—(ﬁ+ﬁ)CLS

Con la finalidad de simplificar la ecuacién 5.9, substituyendo el valor de Cgo, obtenido por
balance de materia entre la entrada y salida del lecho, en el denominador del logaritmo
neperiano, teniendo en cuenta que el oxigeno es un gas poco soluble en agua, la constante
de Henry (H) toma un valor relativamente grande (769 Latm/mol a 25 °C), el coeficiente de
transferencia del lado del gas se puede despreciar, y por tanto el coeficiente global del
liguido es igual al coeficiente individual del liquido, reorganizando se llega a la siguiente

expresion:
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U, " RTCeo _ Cro
kiagrep = Z__In H 510
w,RT "\ RTCgs [5.10]
H+ = 755 — s
Uy
Ces = Cgo + e (Cro — Cis) [5.11]

donde Cgo Y Cgs son las concentraciones del gas a la entrada y salida, repectivamente, Co y
C.s son las concentraciones de liquido a la entrada y salida, respectivamente, R es la
constante universal de los gases ideales, u; y u; son las velocidades superficiales del
liquido y gas, respectivamente, H es la constante de Henry, ¢, es la retencion de liquido
dindmica, T es la temperatura, Z es la longitud donde tiene lugar la transferencia de materia

Yy k;acep €S el coeficiente de transferencia por volumen de reactor.

A partir de las ecuaciones 5.10 y 5.11 y conocidas las concentraciones de oxigeno disuelto a

la entrada y salida se puede calcular los coeficientes de transferencia de materia k;ag€.p-

Los coeficientes de transferencia de materia se han determinado variando la velocidad
superficial de liquido (7.8+10™, 1.3¢103, 2.6¢10°%y 3.2+10° m/s) y la de nitr6geno (4.2+107,
8.5410%, 3.4¢10%y 8.5+102 m/s). Sin embargo, hay que tener en cuenta que existen dos
zonas dentro del reactor en las que hay transferencia de materia (Fig. 5.5a): el distribuidor

de liquido y la espuma.

Para determinar el coeficiente de transferencia de materia debido exclusivamente a la
espuma, se han realizado los experimentos en condiciones analogas solo con el distribuidor
de liquido. Asi, se ha colocando el distribuidor de liquido a la misma distancia desde la parte
inferior del tubo del reactor que existe entre la boquilla y la parte superior de la espuma (h,),

tal como se indica en la Fig. 5.5b.

Los coeficientes de transferencia de materia se calculan a partir de las ecuaciones 5.10 y
5.11, en donde las concentraciones iniciales en la fase gaseosa y liquida, en el caso de los
experimentos con lecho, son las obtenidas en los experimentos sin lecho, en los cuales la
concentracion inicial de oxigeno en la corriente gaseosa es nula, ya que se trabaja con
nitrégeno puro. Hay que tener en cuenta que la concentracion de oxigeno a la entrada es

practicamente la misma en los experimentos realizados con y sin espuma.

Para conocer el grado de reproducibilidad de los ensayos, algunos experimentos se han
realizado por duplicado, obteniendo en el peor de los casos una desviacion estandar relativa
de 0.00017.
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Los resultados (Fig. 5.6) indican que el coeficiente de transferencia de materia aumenta al
aumentar la velocidad superficial de liquido, mientras que practicamente permanece
constante al aumentar la velocidad superficieal de gas. Todos los experimentos se han
llevado a cabo en el régimen de goteo, y en este régimen el coeficiente de transferencia de
materia es independiente de la velocidad de gas, de acuerdo con los resultados obtenidos
por otros autores (Goto y Smith, 1975, Mahajani y Shanna, 1979, Mahajani y Sharma, 1980,

Turek y Lange, 1981) y mas recientemente con los obtenidos por Stemmet (2008).

e
i
i
eeiteiaiels.

Fig. 5.5. a) Zonas donde existe transferencia de materia de materia en el
reactor de goteo con lecho de relleno, b) disposicién del distribuidor de liquido
en el ensayo en blanco sin relleno.
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Fig. 5.6. Variacion del producto del coeficiente de transferencia de
materia volumétrico y la retencion dindmica con la velocidad superficial

de gas a distintos caudales de liquido: (¢) 7.8+10™ m/s, (m) 1.3+10° m/s,
(AY2 8102 mis v (x) 32:10° mis.
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Los resultados coeficientes de transferencia de materia obtenidos por Stemmet (2008)
utilizando espumas como relleno son mas de un orden de magnitud superiores a los
obtenidos en el presente trabajo. Sin embargo hay que tener en cuenta que el coeficiente de
transferencia de materia aumenta al aumentar la velocidad superficial de liquido. En este
sentido, en el presente trabajo la velocidad superficial maxima empleada es de 0.003 m/s,
mientras que la velocidad superficial minima empleada por Stemmet (2008) es de 0.02 m/s,

valor muy superior al empleado en este caso.

5.2.2 Modelizacion

La velocidad de transferencia de materia gas-liquido se puede expresar segun la ecuacion
5.6, donde los coeficientes globales cumplen la relacién 5.7. Asi, la teoria de la doble
pelicula postula que la resistencia a la transferencia de materia es una combinacién de la
resistencia en el lado liquido y la resistencia en el lado gas. En determinadas condiciones,
cuando una de las resistencias es muy inferior a la otra, el coeficiente global puede
considerarse como aproximadamente igual a uno de los coeficientes peliculares, k; 0 k.
Como se verd en el capitulo 6, en el estudio de la oxidacion de fenol en el reactor de goteo
se va a utilizar oxigeno puro como agente oxidante, por tanto la resisencia en el lado del gas
se puede despreciar. Como consecuencia, a continuacion so6lo se comentaran las
correlaciones existentes para predecir el coeficiente de transferencia de materia en el lado

del liquido.

En la bibliografia existen un gran nimero de correlaciones para lechos formados por
particulas al azar. En general, el coeficiente de transferencia de materia depende de
distintos pardmetros del sistema como el diametro de particula, las velocidades del gas y
liquido, propiedades del fluido y las condiciones de presion y temperatura. Existen dos tipos
principales de correlaciones: las del tipo propuesto por Reiss (Reiss, 1967), que incluyen el
término de energia disipada por el flujo bifasico (E;, = u;8¢;) Yy las del tipo propuesto por
Ufford y Perona (Ufford y Perona, 1973) que utilizan expresiones potenciales de u; y u; o de

los correspondientes nimeros de Reynolds.

Las correlaciones propuestas para k;a predicen valores muy diferentes (Ramachandran y
Chaudhari, 1983). Estas divergencias pueden justificarse en base a la intima relacion entre
la transferencia de materia y los complejos fenédmenos fluido-dinamicos de un lecho fijo de
goteo (Ellman et al., 1990). Ademas, varios son los factores que pueden distorsionar los

resultados obtenidos si ho se evitan 0 no se tienen en cuenta los siguientes fendémenos: el
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efecto pared (que provoca acanalamientos debido a la menor porosidad), la distribucion de

flujo no uniforme, la dispersion axial y efectos terminales.

Ufford y Perona (1973) proponen correlaciones diferentes para k;a segun se trate de anillos
Raschig o monturas Berl. Morsi et al. (1980) postulan que el 4rea especifica de la interfase,
a, es diferente para este tipo de rellenos (anillos y monturas) que para las pequefias
particulas empleadas en procesos cataliticos (cilindros, esferas y placas). Estudios
posteriores han revelado que incluso para esferas de diferente tamafio, puede encontrarse
un comportamiento fluido-dinamico diferente, de forma que el coeficiente de transferencia de
materia aumenta al disminuir el tamafio de particula. Esto se debe a que para esferas
pequefias (d, <2 mm), las fuerzas de superficie juegan un papel mucho mas importante que
para las esferas de gran tamafio. El coeficiente de transferencia de materia también
depende de los caudales de gas y de liquido. En este sentido, al aumentar el caudal de gas
y liquido se mejora la interaccion entre el gas y el liquido y la dispersion del liquido,
aumentando el area de la interfase gas-liquido.

Fukushima y Kusaka (1977b) y Srirafi y Smith (1980) encuentran un cambio acusado en k;a
al pasar del régimen de baja al de alta interaccién. Gianetto et al. (1970) observan un fuerte
incremento en la interfase a cerca de la transicién entre flujo de goteo y pulsante. En el
régimen de flujo de goteo, las correlaciones propuestas para k; (Mahajani y Shanna, 1979),
k;a (Goto et al., 1975, Goto y Smith, 1975, Turek y Lange, 1981) y a (Fukushima y Kusaka,
1977a, Mahajani y Sharma, 1980) no dependen de la velocidad del gas.

Asimismo, Wild y Charpentier (1992) correlacionan el coeficiente de transferencia a partir de
los nimeros adimensionales de Reynolds, Weber, Schmidt y Lockhart-Martinelli modificado
y de los parametros geométricos del lecho (porosidad, didmetro de particula, area
superficial), siendo aplicable en el régimen de goteo, pulsos y en el de transicién cambiando

el valor de las potencias en funcién del régimen.

Fukushima y Kusaka (1977a y 1977b) encuentran que la retencion de liquido es un factor
importante en la correlaciéon del area de la interfase y, por tanto, del coeficiente k, a. Este
factor puede afiadirse a la justificacion de dispersién entre los resultados de diferentes

autores.

En el presente estudio, el coeficiente de transferencia de materia se ha correlacionado
utilizando la ecuacién propuesta por Goto et al. 1975, en consonancia con la correlacion

propuesta por Stemmet (2008) para predecir el coeficiente de transferencia de materia para
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el sistema oxigeno-agua, utilizando espumas de aluminio (10 y 40 ppi) como lecho de

relleno. La correlacion propuesta es la siguiente:

kpagLewp up\"
=/1( ) (S¢,)05 5.12
D, U L [ ]
Ui,
Sc; = 5.13
t D.py, [ ]

donde A y nson los pardmetros de la correlacion que dependen de la geometria de las
particulas y son especificos de cada lecho de relleno (Goto y Smith, 1975), k,a;, es el
coeficiente de transferencia de materia volumétrico, ¢, la retencién de liquido dinamica, u;
la velocidad superficial de liquido, D, es la difusividad en el liquido (en este caso la
difusividad del oxigeno en agua), y, la viscosidad del liquido y p,la densidad del liquido, los

calculos de dichas propiedades se dan en el Anexo A.1.1.

En las mismas condiciones de presion y temperatura el nimero de Schmidt permanece
constante, luego el producto ASc; es constante. Como se ha visto anteriormente, los
coeficientes de transferencia de materia permanecen practicamente constantes al variar la
velocidad superficial de gas, por ello el ajuste se ha realizado promediando dichos valores

para cada velocidad superficial de liquido.

10000000
o y = 93.669x11521
E R?=0.977
o_l
>
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O
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Fig. 5.7. Ajuste de los coeficientes de transferencia de materia en funcion
de la velocidad superficial de liquido, utilizando como lecho de relleno
espumas ceramicas de 20 ppi.

Los resultados (Fig. 5.7) se ajustan adecuadamente a una ecuacion tipo potencial. Los

parametros obtenidos son A=4.5 m"? (conocido el Sc;, =427 a 23 °C) y n=1.15, los cuales
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son muy parecidos a los valores de X y n obtenidos por Stemmet (2008) 3.68 y 1.16,
respectivamente, trabajando en el régimen de goteo y utilizando espumas de aluminio con
distintas densidades de poros (10 y 40 ppi), aunque en dicho estudio las velocidades
superficiales de liquido empleadas son muy superiores (2¢102-4+102 m/s) a las empleadas

en el presente trabajo (7.8¢10™ 3.2:10° m/s).

Mediante la aplicacion de dicha correlacion se pueden predecir los coeficientes de

transferencia de materia con un error maximo del £ 10% (Fig. 5.8).

12

10 - +10%

-10%

k,ag.€.D, " modelo (103, m)
(e)]

O T T
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k,ag € D, ! experimental (105, m-?)

Fig. 5.8. Comparacién de los coeficientes de transferencia de materia

obtenidos mediante la correlacion propuesta y los obtenidos

experimentalmente para los ensayos de desorcion de oxigeno utilizando

como lecho de relleno espumas cerédmicas de 20 ppi.
El valor de n es superior a los obtenidos para particulas esféricas, monturas Berl y anillos
Raschig (0.4, 0.72 y 0.78, respectivamente). Se ha encontrado que n tiende a aumentar al
incrementar la porosidad del lecho (0.44, 0.65-0.7 y 0.72-0.77, respectivamente para
esféricas, monturas Berl y anillos Raschig), luego el valor obtenido tiene cierta logica, ya que

la porosidad del lecho de espuma ceramica es elevada (87%).

5.3 Transferencia de materia en un reactor trifasico de tanque agitado

La espumas no sélo se pueden utilizar como lechos de relleno en reactores de lecho fijo, si
no que también se pueden utilizar en reactores trifasicos de tanque agitado. Asi, las
espumas pueden acoplarse al agitador del reactor, favoreciendo la transferencia de materia

entre fases. La principalmente ventaja de esta configuracién radica en que es posible
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depositar la fase activa sobre la superficie de las espumas, en lugar de afiadir el catalizador
en polvo. De esta manera, se elimina la necesidad de una etapa de recuperacion del
catalizador una vez finalizada la reaccion, lo que es una mejora de la productividad para los

reactores discontinuos convencionales.

En este apartado, se estudia la inluencia de la velocidad de agitacién en el coeficiente
transferencia de materia, utilizando espumas comerciales de aluminio de 40 ppi como
hélices de agitacion en un reactor discontinuo. Con la finalidad de cuantificar la mejora de la
transferencia de materia con el uso de espumas, se han realizado los mismos experimentos

empleando un agitador convencional.

5.3.1 Metodologia

5.3.1.1 Equipo experimental

El equipo empleado se muestra en la Fig. 5.9, se trata de un reactor de vidrio de 5.5 L de
capacidad, con un diamero interno de 20 cm y una altura de 18 cm. Para evitar la formacion
del vortice, se disponen de cuatro placas deflectoras equidistantes de 16.4 cm de alto, 1.1
cm de largo y 1mm de ancho. El sistema de agitaciobn consta de un motor magnético
(Buchiglassuster cyclone 075) que gira a una velocidad maxima de 3000 rpm, que se
encuentra conectado a una fuente eléctrica donde se introducen los valores de intensidad y
voltaje. La velocidad de agitacion se determina mediante un estroboscopio (PR 9113/00,
Philips) dotado de una lampara (PR9112/13, Philips).

Sonda de

GAS
oxigeno

Fig. 5.9. Esquema del reactor discontinuo de vidrio
utilizando espumas como hélices de agitacion.
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El reactor cuenta con un encamisado de vidrio concétrico al reactor por donde circula agua,
entre el espacio anular, procedente de un bafio termostatico. Asimismo se dispone de un
termopar en contacto con el liquido del interior del reactor, el cual se encuentra conectado al
bafio termostatico (Lauda Ecoline E200) a través de un modulo electrénico. La temperatura
de consigna se introduce a través de un ordenador

mediante un software.

La concentracibn de oxigeno se monitoriza mediante un espectréometo (Avantes-2048)
utilizando una sonda de oxigeno (AVS-OXYPROBE-15) previamente calibrada. En la punta
de la sonda de fibra 6ptica se encuentra un complejo fluorescente de rutenio. La intensidad
del pico de fluorescencia a 600 nm depende de la concentracién de oxigeno. La luz, con un
maximo a 465 nm, lo suministra una fuente (AvaLight LED). El espectrometro registra la luz
reflejada y fluorescente. Este sistema posee un tiempo de respuesta inferior a medio

segundo.

La presion del reactor se mantiene constante gracias a una sensor de control de presion
(HUBA).

Se han empleado dos tipos de agitadores: un agitador de cuatro palas con un didmetro de
16 cm, en el que cada pala corresponde a una espuma comercial de aluminio de 5.5 cm de
alto, 5.5 cm de largo y 1.5 cm de ancho, con una densidad de poros de 40 ppi y con
recubrimiento de y-Al,Oz (el procedimiento de preparacion se describe en el Capitulo 7,
(apartado 6.2), el otro agitador es un agitador Rushton de 10 cm de diametro y 6 palas de
2.5 cm de alto y 3.5 de largo. Ambos agitadores se han colocado a 3.5 cm del fondo del

reactor.

5.3.1.2 Procedimiento experimental

Los experimentos se han realizado a temperatura y presion ambiente. Para ello, el reactor
se carga con 3 L de agua destilada, se cierra completamente, se pone en marcha el sistema
de agitacion, se conecta el espectrometro y se purga el reactor tres veces con nitrégeno.
Una vez que se observa que la sefial del espectrémetro permanece constante, se para la
agitacion, se purga el reactor tres veces con oxigeno y se pone en marcha la agitacion,
registrando la concentracion de oxigeno cada 2s. El procedimiento se repite para cada

velocidad de agitacion.
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La concentracion de oxigeno disuelto es inversamente proporcional a la intensidad de la luz
fluorescente a 600 nm (I,,), la cual se normaliza dividiéndola entre la intensidad de la luz
reflejada a 465 nm. Para evitar errores en las medidas a cada sefial se resta la sefial de la
linea base (I,), que se determina apagando la fuente de luz. La intensidad de la luz

fluorescente viene dada por la siguiente expresion:

IGOOnm,miestra - 1600m,b

I, =

I465nm,muestra - I465nm,b

[5.14]

Realizando un abalance de materia al oxigeno disuelto en el liquido en estado no

estacionario, se llega a la siguiente ecuacion:

¢ odc,

kLaGLt = f m [515]

Cro

donde kag;, es el coeficiente de transferencia volumétrico, C; es la concentracion de
oxigeno en la interfase gas-liquido, C; es la concentracion de oxigeno en el seno del liquido

y t es el tiempo (Teramoto et al., 1974).

La concentracién de oxigeno se calcula a través de la ecuacién de Stern-Volmer:

5.16
Coz = [ ]

donde I, y, es la intensidad en ausencia de oxigeno y Ky es la constante de Stern-Volmer.

Integrando la ecuacion 5.15 y sustituyendo la ecuacion 5.14 se llega a:

Ir?}inal - Ir:,ilnicial
ln 1 1 = kLaGLt [517]
In,final - In

Representando el logaritmo neperiano del primer miembro de la igualdad de la ecuacion
5.17 frente al tiempo, se obtiene una recta cuya pendiente corresponde al coeficiente de

materia volumétrico.
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5.3.2 Resultados y discusion

La influencia de la velocidad de agitacion en el coeficiente de transferencia de materia se ha
estudiado para el sistema aire-oxigeno a temperatura y presion ambiente, utilizando los dos
sistemas de agitacion.

El coeficiente de transferencia de materia gas-liquido aumenta al aumentar la velocidad de
agitacion para ambos sistemas (Fig. 5.10). En ambos casos, existe una velocidad de agitacion
minima (450 rpm) a partir de la cual el coeficiente de transferencia de materia aumenta
considerablemente. Este hecho se ha comprobado visualmente, a bajas velocidades la
formacion de pequefias burbujas en el seno del liquido es practicamente inexistente,
mientras que a partir de 500 rpm la formacion de burbujas es mucho mayor, lo cual se ve
reflejado en el aumento del coeficiente de transferencia de materia, ademas se ha visto que
la formacion de burbujas se debe principalmente a la turbulencia creada en la interfase gas-

liguido como resultado del flujo de liquido creado alrededor de las palas del agitador.
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Fig. 5.10.Influencia de la velocidad de agitacién a presion y temperatura ambiente para el sistema agua-
oxigeno (a) y la potencia de agitacién (b), (¢) espumas de 40 ppi, (=) agitador Rushton.

A la misma velocidad de agitacién y potencia, el coeficiente de transferencia de materia
obtenido con las espumas es mayor que el obtenido con el agitador Rushton. Asi por
ejemplo, a 500 rpm el coeficiente de transferencia con espumas es aproximadamente cinco

veces superior en comparacion al obtenido con el agitador Rushton.

Los coeficientes de transferencia de materia obtenidos en el presente estudio son del mismo
orden de magnitud que los obtenidos por (Tschentscher et al., 2010), en el estudio del
coeficiente de transferencia de materia para el sistema agua-oxigeno a presion atmosférica

y 20 °C, utilizando dos espumas de aluminio de 10 y 20 ppi como hélices de agitacion
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dispuestas con distinto angulo de inclinacion (45 y 90°). No obstante, los coeficientes de
transferencia de materia en este estudio son en general inferiores a los obtenidos por
Tschentscher et al. para la misma velocidad y potencia de agitacion. Por ejemplo a 200 rpm
el coeficiente de transferencia de materia que obtuvieron es proximadamente 0.025 s*
mientras que en este estudio el coeficiente de transferencia de materia es aproximadamente

cero.

Sin embargo, hay que tener en cuenta que los resultados no son del todo comparables, ya
que el coeficiente de transferencia de materia depende de la disposicion y del disefio del
agitador. En este sentido, Tschentscher estudiaron la influencia del espesor de la espuma (1
y 2 cm) en el coeficiente de transferencia de materia, de forma que al aumentar dicho
espesor aumenta el coeficiente de transferencia de materia. Asimismo, en dicho estudio
utilizan un eje de agitacion hueco para favorecer la induccién de gas en las espumas. El
hecho de trabajar con inducciéon de gas aumenta el coeficiente de transferencia de materia,

en comparacion con los mismos experimentos realizados sin utilizar induccién de gas.

Por otro lado, Ledn et al. (2012) estudiaron la influencia del nimero de espumas empleadas
como hélices de agitacion en el coeficiente de transferencia de materia, encontrando que
utilizando 4 espumas en lugar de 2 espumas aumenta el coeficiente de transferencia de

materia gas-liquido.

El coeficiente de transferencia de materia también se ha estudiado para el sistema metanol-

oxigeno a presion y temperatura ambiente, empleando las espumas como hélices de

agitacion.

0.18 0.18

0.16 1 @ [ 016 1 b [

0.14 - 0.14 -

0.12 - me 0.12 - | ¢
% 0.1 - % 0.1 -
© ] ‘ © - ’
2,008 ] 2.0.08 m

0.06 - | 0.06 - |

0.04 - 2 0.04 - *

.I * e
0.02 - 4 002 - W e
O N ‘ T T 0 'A ‘ T T T
0 200 400 600 800 1000 0 5000 10000 15000 20000

rpm Potencia (W/m?3)

Fig. 5.11. Influencia de la velocidad de agitacion (a) y la potencia de agitaciéon (b) a presion y temperatura
ambiente para el sistema agua-oxigeno (¢) y metanol-oxigeno (m).
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Los coeficientes de transferencia de materia obtenidos para el sistema metanol-oxigeno son
mayores que para el sistema agua-oxigeno (Fig. 5.11), trabajando a la misma velocidad y
potencia de agitacion. La velocidad minima a partir de la cual aumenta el coeficiente de
transferencia de materia en el sistema metanol-oxigeno es de 300 rpm, mientras que para el

sistema agua-oxigeno es de 450 rpm aproximadamente.

Visualmente se ha observado que en el sistema metanol-oxigeno las burbujas generadas
poseen un tamafio inferior que las generadas en el sistema agua-oxigeno. En este sentido,
el tamafio de las burbujas depende en gran medida de las propiedades del fluido. En la
bibliografia existen diversas ecuaciones para calcular el diametro de burbuja para diversos

sistemas, asi por ejemplo (Bhavaraju et al., 1978) proponen la siguiente ecuacion:

g6 U 0.1
=07 ()
b (P/V)04p22 .uG [518]

donde y; es la viscosidad del liquido, i, es la viscosidad del gas, p, es la densidad del
liquido, o es la tension superficial, P es la potencia, V es el volumen de liquido y d,, es el

diametro de gota.

Segun la ecuacion 5.18 para la misma potencia de agitacién, volumen de liquido, gas vy
temperatura, el diametro de bubuja aumenta al aumentar la tension superficial y la
viscosidad, y disminuye al aumentar la densidad del liquido. Para el sistema metanol-aire la
tension superficial (22.6 mN/m a 20 °C) es inferior al sistema agua-aire (71.97 mN/m a 25
°C), ademas el metanol presenta una viscosidad inferior (0.544 mPa-s a 25 °C) a la del agua
(0.9 mPass, a 25 °C), pero por el contrario la densidad menor que la del agua (791 kg/m? a
25 °C) , sin embargo el efecto de la densidad es menor que el efecto de la tension
superficial. Por tanto, segun la ecuacion 5.18 el tamafio de las burbujas generadas en
metanol son inferiores que las generadas en agua, lo cual hace aumentar el area de
interfase gas-liquido, aumentando el coeficiente de transferencia de materia volumétrico, lo

cual es congruente con los resultados obtenidos.
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Oxidacion catalitica de fenol en un reactor de lecho fijo de goteo

En el presente capitulo, se aborda el estudio de la oxidacion catalitica de fenol en fase
homogénea en un reactor de lecho fijo de goteo, operando con dos configuraciones: en
discontinuo con recirculacion total de liquido y en continuo con recirculacion parcial de
liquido. Asimismo, para las dos configuraciones, se estudiard la influencia de la
hidrodinamica, la concentracién de cobre y la temperatura en la velocidad de reaccion.

El reactor de goteo se ha modelizado utilizando el modelo cinético para la reaccion
desarrollado en el capitulo 3 y los modelos hidrodinAmicos y de transferencia de materia del
capitulo 5. Este modelo ha sido validado por comparacién con los datos experimentales

obtenidos en el reactor de goteo.

6.1 Reactor discontinuo de lecho fijo de goteo

6.1.1 Ensayos preliminares

En los experimentos cinéticos realizados en el reactor discontinuo de tanque agitado, y
discutidos en el capitulo 3, se observé la formacion de un compuesto sélido de naturaleza

organica como consecuencia de la polimerizacion de fenol y los intermedios de reaccion.

Los primeros ensayos llevados a cabo en el reactor de lecho fijo de goteo han tenido por
objetivo determinar como afecta este sélido al funcionamiento del equipo, y en particular al
relleno de espuma ceramica y la transferencia de materia entre fases. Los experimentos han
sido realizados a 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L iniciales de fenol, 4+10™ mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), un flujo de gas de 1 L/min de oxigeno y de liquido de 289 mL/min.
Como lecho de relleno se han empleado dos espumas cerdmicas comerciales cuyas

caracteristicas se muestran en la Tabla 2.2.

Se ha observado que parte del sélido generado por la reaccion se deposita sobre la
superficie externa del relleno de espuma, aunque sin llegar a provocar la obstruccion de los
poros de la misma. Asimismo, una vez finalizada la reaccion, las espumas se han limpiado
en el propio reactor con agua y en las mismas condiciones de operacion, observando que no
es posible eliminar dicho sélido de su superficie. Para eliminar el sélido se han calcinado las

espumas a 500°C.

Con la finalidad de conocer si la deposicion de dicho sélido afecta a la transferencia de

materia, y por tanto a la velocidad de reaccion, se han llevado a cabo una serie de
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experimentos en las condiciones de operacion anteriores, utilizando de manera sucesiva las

mismas espumas y limpiando el equipo con agua entre cada experimento.

Los resultados (Fig. 6.1) muestran la evolucion de la concentracion de fenol en funcién del
tiempo para 4 experimentos sucesivos. Como se observa, la deposicion del sélido en la
superficie de las espumas tiene una baja influencia en la velocidad de reaccién. En los tres
primeros experimentos, al cabo de siete horas de reaccién, se alcanza una conversiéon de
fenol del 82, 80 y 79%, respectivamente, mientras que para el cuarto experimento la

conversion alcanzada es del 73%.

O T T T

0 2 4 6 8
t(h)

Fig. 6.1.0xidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando
dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno,
0.047 mol/L de fenol, 410" mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qoz= 1
L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, (¢) 1% experimento, (m) 2°
experimento, (A) 3% experimento y (x) 4° experimento. Lineas: ajuste
primer orden respecto al fenol.

Al igual que en la oxidacion catalitica de fenol, capitulo 3 y 4, en la Fig. 6.1 se observa un
periodo de induccion de aproximadamente una hora, en el que la conversion de fenol es
muy pequefia. A partir de dicho periodo, la velocidad de reaccidn se ajusta a una cinética de
primer orden con respecto al fenol (lineas Fig. 6.1). Los ajustes se han realizado mediante
Scientist 2.0, obteniendo unas constantes cinéticas aparentes de 0.22, 0.22, 0.19 y 0.18 ht
para el primer, segundo, tercer y cuarto experimento, respectivamente. La méaxima
diferencia entre constantes cinéticas es del 4%, que se observa entre el primer y cuarto
experimentos. Por tanto, se puede concluir que la deposicién del sélido no afecta de forma

significativa a la velocidad de reaccion.
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Los analisis de las muestras mediante HPLC revelan que los productos de la reaccion
obtenidos son hidroquinona, catecol, p-benzoquinona, acido maleico y acido oxalico. Estos
son los mismos productos que se obtuvieron en los experimentos llevados a cabo en el
reactor de tanque agitado discontinuo en condiciones de operacion analogas (principalmente
mismo valor de pH) (capitulo 3). Como se observa en la Fig. 6.2 tanto la hidroquinona como el
catecol y la p-benzoquinona presentan un maximo de concentracién, mientras que para el
acido maleico y el acido oxdlico no se observa dicho maximo. Esto es debido a que, a
diferencia del reactor de tanque agitado discontinuo, no se logran oxidar completamente
dichos intermedios de reaccion en las condiciones de operacién en las que se ha llevado a
cabo la reaccion.
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Fig. 6.2. Distribucién de los productos de reaccion en la oxidacién homogénea de fenol en el reactor de goteo,
utilizando dos espumas cerdmicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol,
4+10" mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo.= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min: a) 1°" experimento, b) 2°
experimento, c) 3% experimento y d) 4° experimento, (¢) hidroquinona, (m) catecol, (A )p-benzoquinona, ()
acido maleico y (#) acido oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto.

La distribucion de los productos de reaccion no se ve alterada por la deposiciéon del sélido
sobre la superficie de las espumas, puesto que las concentraciones de los productos de
reaccion son muy parecidas en los cuatro casos (Fig. 6.2).
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Fig. 6.3. Evolucién de la DQO en la oxidacién homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos
espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4-10* mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min: a) 1*" experimento, b) 2° experimento y
c) 3% experimento, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica correspondiente al fenol y los intermedios de
reaccion analizados por HPLC.
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La conversion alcanzada en términos de DQO es del 49, 57, 49 y 55% para el primer
segundo y tercer experimento, respectivamente. En la Fig. 6.3 se observa que las curvas de
la DQO experimental y tedrica coinciden hasta las tres horas de reaccion, valor a partir del

cual se observa una discrepancia entre ambas curvas debida a la formacién del material

soélido.
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Fig. 6.4. Selectividades de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea de fenol en el reactor de
goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de
fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min: a) 1%
experimento, b) 2° experimento y ¢) 3% experimento, (¢) hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x)
acido maleico, (#) acido oxalico, (o) CO2 y (0) polimero.
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Las selectividades de la hidroquinona, p-benzoquinona y catecol, disminuyen a medida que
la conversion de fenol aumenta (Fig. 6.4), en cambio las selectividades hacia el &cido
maleico y acido oxalico son muy bajas e independientes de la conversion de fenol. La
selectividad hacia el CO, es elevada incluso a bajas conversiones de fenol, permaneciendo
practicamente constante a medida que la conversibn aumenta, mientras que la selectividad
hacia el sélido aumenta al aumentar la conversion de fenol, alcanzandose una selectividad
de 0.29, 0.23 y 0.30 para una conversion de fenol del 80% en el primer, segundo y tercer

experimento, respectivamente.

Por tanto, se puede concluir que la deposicién de sélido en la superficie de las espumas
tampoco influye de forma significativa en la selectividad de los productos obtenidos.

Los resultados obtenidos en cuanto a la distribucién de los productos de reaccién y
selectividades sugieren gue la oxidacibn homogénea de fenol en el reactor de lecho fijo de
goteo sigue el mismo esquema de reaccion que el obtenido en la oxidacion homogénea de
fenol en el reactor de tanque agitado discontinuo (Fig. 3.8). En base a ese mecanismo, se
han propuesto las mismas ecuaciones quimicas y ecuaciones cinéticas que en el apartado
1.5. En las Tablas 6.1 y 6.2, se muestran los valores de las constantes cinéticas ajustadas
con el programa Scientist 2.0, para el 4° experimento .Las predicciones del modelo en

térmicos de concentracion se muestran como lineas en la Fig. 6.2.

Tabla 6.1. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en el ajuste segun el esquema de la Fig.
3.8, en la oxidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como
lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™ mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qo2= 1 L/min de oxigeno y Q.=289 mL/min.

Parametro ki(h™
Ky 0.02
Ko 0.03
Ks 0.17
K4 0.51
Ks 0.04
Ks 0.95
k; 0.16
Ksg 0.36
Ko 0.66
Kio 0.99

Los coeficientes de correlacion obtenidos son proximos a la unidad (Tabla 6. 2); los peores
ajustes se obtienen para la p-benzoquinona (1* experimento) y para el oxalico (2°, 3* y 4°

experimento), aunque la tendencia obtenida experimentalmente es la predicha por el
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esgquema de reaccion propuesto. Por tanto, se puede concluir que en el reactor de lecho fijo
de goteo los productos obtenidos siguen el mecanismo propuesto en la Fig. 3.8.

Tabla 6. 2. Coeficientes de correlaciéon obtenidos en el ajuste segun el esquema de la Fig. 3.8, en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140
°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4-10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno
y QL=289 mL/min.

ré,40
Compuesto !

experimento

Fenol 0.989

Hidroguinona 0.835

Catecol 0.907

p-benzoquinona 0.944

Acido maleico 0.870

Acido oxalico 0.787

6.1.2 Influencia de la velocidad superficial de liquido

La velocidad superficial del liquido (u,) en el lecho de espumas se ha variado ajustando el
caudal del liquido que entra al reactor. En este caso, se han realizado experimentos para un
flujo de liquido de 70 mL/min (u.=9+10* m/s) y 289 mL/min (u.=3.3+10° m/s). El resto de
condiciones de operacion se ha mantenido constantes: 140°C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L iniciales de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante) y flujo de gas de 1 L/min de

oxigeno.

Comparando la evolucibn de la concentraciéon de fenol con el tiempo de ambos
experimentos (Fig. 6.5), se observa que al disminuir la velocidad superficial del liquido
disminuye significativamente la velocidad de reaccién. La conversion de fenol alcanzada al
cabo de siete horas es del 52% a 70 mL/min y del 82% a 289 mL/min. Este hecho pone de
relieve que la velocidad de reaccién global observada no solo depende de la cinética de la
reaccion de oxidacion, sino que también de la transferencia de materia gas-liquido. Asi, al
aumentar la velocidad superficial, aumenta la turbulencia en el lecho de espuma y por tanto
el coeficiente volumétrico de transferencia de materia, tal como se observo en el capitulo 5,
y lo mismo ocurre con la retencién dindmica de liquido que aumenta al aumentar la
velocidad superficial de liquido, lo cual afecta a la cinética de la reaccion a través del tiempo

de residencia.
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Fig. 6.5. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas
ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L de fenol, pH 4 (constante) y Qo= 1 L/min de oxigeno, (¢) 289
mL/min (u.=3.3+10 m/s), (=) 70 mL/min (u.=9+10* m/s). Lineas:ajuste
segun el modelo propuesto.
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Fig. 6.6. Distribucion de los productos de reaccion en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas
ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de
oxigeno y Q.=70 mL/min, (¢) hidroquinona, (m) catecol, (A)p-
benzoquinona, (x) acido maleico y (#) acido oxalico. Lineas: ajuste al
mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo propuesto.

La velocidad superficial de liquido no solo afecta a la velocidad de reaccion del fenol, sino
gque también afecta a la velocidad de oxidacion de los intermedios de reaccion. En la Fig. 6.6
se observa como la evolucion con el tiempo de la concentracion de los intermedios de
reaccién no presenta ningiin maximo en el periodo de reaccién de 7 h. Esto se explica por la

disminucion de la velocidad de reaccién, lo cual queda patente en los valores de las
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constantes cinéticas aparentes obtenidas mediante el ajuste al mecanismo de reaccion
(Tabla 6.3).

En la Tabla 6.4 se muestran los coeficientes de correlacion obtenidos en el ajuste. En el
peor de los casos se obtiene un coeficiente de 0.948 para la hidroquinona, aun asi el
coeficiente es préximo a uno, luego los productos de reaccion se ajustan bastante bien al

esquema de reaccion propuesto.

Tabla 6.3. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en el ajuste segun el esquema de la Fig.
3.8, en la oxidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas cerdmicas como
lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™ mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qo2= 1 L/min de oxigeno y Q=70 mL/min.

Parametro ki (h™
K1 0.01
K 0.01
Ks 0.09
Ka 0.31
Ks 0.02
Ks 0.88
Kk, 0.04
Ks 0.01
Ko 0.55
K1o 2¢10°®

Tabla 6.4. Coeficientes de correlacion obtenidos en el ajuste segln el esquema de la Fig. 3.8, en la oxidacién
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140
°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qoz= 1 L/min de oxigeno
y QL=289 mL/min.

Compuesto r?
Fenol 0.998
Hidroquinona 0.985
Catecol 0.999
p-benzoquinona 0.948
Acido maleico 0.951
Acido oxalico 0.996

En la Fig. 6.7 se observa que la selectividad hacia el CO, es alta, manteniéndose
practicamente constante al aumentar la conversién de fenol. Esto se explica por el hecho de
gue la conversion de fenol es baja, y por tanto en estas condiciones la selectividad a CO2 se
mantiene alta, tal como se observd en la Fig 6.4. Por el contrario, la selectividad hacia el

sélido es baja, ya que aumenta al aumentar la velocidad superficial de liquido.
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Fig. 6.7. Selectividades de los productos de reaccion a diferente velocidad superficial del liquido, en la
oxidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de
relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, pH 4 (constante) y Qo.= 1 L/min de oxigeno, (a) 70
mL/min (uL=9-'IO'4 m/s), (b) 289 mL/min (uL=3.3-1O'3 m/s), (¢) hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona,
(%) &cido maleico, (#) acido oxalico, (o) CO2 y (¢) polimero.

6.1.3 Influencia de la concentracion de cobre

Con la finalidad de conocer la influencia de la concentracion de catalizador se han realizado
dos experimentos: concentraciones de Cu(ll) 4410 y mol/L 9+10* mol/L, respectivamente.
Las condiciones de operacion se han mantenido constante en 140 °C, 5 bar de oxigeno,
0.047 mol/L de fenol, pH 4 (constante), flujo de gas de 1 L/min de oxigeno y flujo de liquido
de 289 mL/min.

En la Fig. 6.8 se comparan los resultados obtenidos en el primer experimento realizado en el

estudio de la influencia del sélido adsorbido sobre la superficie de las espumas, utilizando

152



Oxidacion catalitica de fenol en un reactor de lecho fijo de goteo

una concentracion de cobre de 4+10* mol/L, con los obtenidos en las mismas condiciones
de operacion pero utilizando una concentracién de cobre de 9:10* mol/L. Como se puede
observar, al aumentar la concentracién de cobre aumenta ligeramente la velocidad de
reaccion, alcanzandose unas conversiones de fenol del 82 y 92% a 4+10™ mol/L y 9-10*

mol/L de Cu(ll), respectivamente a las siete horas de reaccion.

Los resultados parecen indicar que en este caso la velocidad de reaccion es importante, ya
que el aumento en la concentracién de cobre no afecta a la hidrodinamica sino que afecta

directamente en la cinética de la reaccion.
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Fig. 6.8. Influencia de la concentracion de cobre en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas
ceramicas como lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L de fenol, pH 4 (constante), Qo,= 1 L/min de oxigeno y Q=289
mL/min, (+) 4+10* mol/L de Cu(ll), (=) 9410 mol/L de Cu(ll). Lineas:
ajuste segun el modelo propuesto.

El efecto de la concentracién de cobre tampoco afecta notablemente a la distribucion de los
productos de la reaccion (Fig. 6.9). Comparando estos resultados con los obtenidos
trabajando con una concentracion de 410 mol/L de Cu(ll) (Fig. 6.2) se observa que tanto
la forma de las curvas, como los valores de las concentraciones alcanzadas para los

distintos compuestos son muy parecidas, quizas la mayor discrepancia se debe al oxalico.

En cuanto a los valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas mediante el ajuste
al esquema de reaccion propuesto (Tabla 6.5), se observa que dichos valores son parecidos
a los obtenidos trabajando con una concentracion de 4+10* mol/L de Cu(ll) (Tabla 6.1),
salvo el valor de ki, en este caso se obtiene 0.14 h™* mientras gue en el otro se obtiene 0.99
h™.
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Fig. 6.9. Distribucion de los productos de reaccion en la oxidacion homogénea
de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas cerdmicas como lecho
de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenoal, 910 mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, (¢)
hidroquinona, (m) catecol, (A)p-benzoquinona, (x) &cido maleico y (¢) &cido
oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo
propuesto.

Tabla 6.5. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en el ajuste segun el esquema de la Fig.
3.8, en la oxidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas cerdmicas como
lecho de relleno, a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 9¢10™ mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qo2=1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min.

Parametro ki (h™
K1 0.03
K 0.04
Ks 0.20
Ka 0.52
Ks 0.04
Ks 0.81
Kk, 0.30
K 0.38
Ko 0.58
K10 0.14

Tabla 6.6. Coeficientes de correlacion obtenidos en el ajuste segln el esquema de la Fig. 3.8, en la oxidacién
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 140
°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 9410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo.= 1 L/min de oxigeno
y QL=289 mL/min.

Compuesto r?
Fenol 0.992
Hidroquinona 0.963
Catecol 0.989
p-benzoquinona 0.760
Acido maleico 0.914
Acido oxalico 0.996

154



Oxidacion catalitica de fenol en un reactor de lecho fijo de goteo

Al igual que en el experimento con 4+10™ mol/L de Cu(ll), el peor ajuste se obtiene para la
p-benzoquinona con un coeficiente de correlacion de 0.760 (Tabla 6.6).

6.1.4 Influencia de la temperatura

La influencia de la temperatura en la velocidad de reaccidén se ha determinado a 110 °C y
140 °C, operando a 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10* mol/L de Cu(ll), pH 4
(constante), flujo de gas del L/min de oxigeno y flujo de liquido de 289 mL/min. Los
resultados obtenidos se muestran en la Fig. 6.10.

0 T T T
0 2 4 6 8
t(h)

Fig. 6.10. Influencia de la temperatura en la oxidacién homogénea de
fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como
lecho de relleno, a 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™ mol/L
de Cu(ll), pH 4 (constante), Qoz= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min,
(¢) 140 °C, (m) 110 °C. Lineas: ajuste al modelo propuesto.

La temperatura afecta considerablemente a la velocidad de reaccion, de forma que al
aumentar la temperatura aumenta la velocidad de reaccion aumenta drasticamente. Al cabo
de siete horas de reaccion a 140 °C se alcanza una conversion del 82%, mientras que a 110
°C es de un 31%.

En este caso, la temperatura afecta tanto a la hidrodinamica como a la constante cinética de
la reaccion. La retencion dinamica de liquido y el coeficiente de transferencia de materia se
ven afectados por la temperatura a través de su influencia en las propiedades fisicas del
fluido (viscosidad, densidad y coeficiente de difusion molecular). Las correlaciones obtenidas
en el capitulo 5 para predecir la retencion y el coeficiente de transferencia de materia se han
obtenido a temperatura ambiente. Para extrapolar dichas variables a temperaturas mayores,

se han aplicado dichas correlaciones pero teniendo en cuenta las propiedades del fluido a la
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temperatura deseada. Al disminuir la temperatura la retencion del liqguido aumenta (Fig. 11a)
y el coeficiente de transferencia de materia disminuye (Fig. 11b).
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Fig. 6. 11. Influencia de la temperatura sobre distintas variables a 5 bar de oxigeno y u.=3.3+10" m/s: a)
retencion dinamica de liquido, b) coeficiente de transferencia de materia por volumen de reactor, c)
concentracion de oxigeno disuelto en el equilibrio y d) constante cinética.

Asimismo, la solubilidad del oxigeno depende de la temperatura a través de la constante de
Henry, de forma que al disminuir la temperatura aumenta la solubilidad del oxigeno en agua
(Fig. 11c), lo cual aumenta la velocidad de reaccion, ya que en el modelo cinético obtenido
en el capitulo 3 se ha visto que la velocidad de reaccién depende de la concentracion de

oxigeno (C%).

Sin embargo, de entre todos los parametros que dependen de la temperatura, la constante
cinética es la que presenta una mayor dependencia con respecto a la temperatura a través
de la ecuacion de Arrhenius, Fig. 11d, (dependencia exponencial), luego los resultados
obtenidos indican una influencia importante de la cinética de la reaccion en la velocidad de

reaccion global observada.
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Fig. 6.12. Distribucion de los productos de reaccién en la oxidacion homogénea
de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho
de relleno, a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 410" mollL de
Cu(ll), pH 4 (constante), Qo2= 1 L/min de oxigeno y Q=289 mL/min, (¢)
hidroquinona, (m) catecol, (A) p-benzoquinona, (x) &cido maleico y (¢) acido
oxalico. Lineas: ajuste al mecanismo propuesto. Lineas: ajuste al modelo
propuesto.
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En la Fig. 6.12 no se observa ningln maximo de concentracion para los productos
obtenidos, lo cual indica que la temperatura influye en la cinética de oxidacion de los

intermedios de reaccién, en comparacion con los resultados obtenidos a 140 °C (Fig. 6.2).

El ajuste de los productos en base al esquema de reaccion propuesto (Fig. 3.8) se ha
realizado a partir de las dos horas de reaccion puesto que al cabo de una hora la conversion
de fenol es del 3% y a las dos horas es del 7%, es decir no existe practicamente reaccién en
las dos primeras horas, luego el tiempo de induccién podria estar comprendido entre 1y 2
horas de reaccion. Este fendmeno es consistente con las observaciones realizadas durante
los ensayos cinéticos, en las cuales se determind que al disminuir la temperatura el tiempo
de induccion aumenta. Aunque graficamente no se observe, a la hora de realizar el ajuste
teniendo en cuenta los datos obtenidos en la primera hora los resultados no son
satisfactorios, mientras que prescindiendo de esos datos se obtienen un buen ajuste, con
coeficientes de correlacién proximos a la unidad, siendo en el peor de los casos 0.889 para

el oxalico (Tabla 6.8).

La influencia de la temperatura también se puede observar en los valores de las constantes
cinéticas aparentes obtenidas (Tabla 6.7). Los valores de las constantes son inferiores en

comparacion con las constantes cinéticas aparentes obtenidas a 140 °C (Tabla 6.1).
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Tabla 6.7. Valores de las constantes cinéticas aparentes obtenidas en el ajuste segun el esquema de la Fig.
3.8, en la oxidacion homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como
lecho de relleno, a 110 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante),
Qo2= 1 L/min de oxigeno y Q.=289 mL/min.

Parametro ki (h™
Ky 0.004
ko 0.004
Ks 0.05
Ka 0.24
Ks 0.02
Ks 0.25
k; 3.7-10"
Ks 2.6+10"
Ko 0.65
k]_o 2.0'10_17

Tabla 6.8. Coeficientes de correlacion obtenidos en el ajuste segun el esquema de la Fig. 3.8, en la oxidacion
homogénea de fenol en el reactor de goteo, utilizando dos espumas ceramicas como lecho de relleno, a 110
°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo.= 1 L/min de oxigeno
y QL=289 mL/min.

Compuesto r?
Fenol 0.998
Hidroquinona 0.985
Catecol 0.999
p-benzoquinona 0.948
Acido maleico 0.951
Acido oxalico 0.996

6.1.5 Efecto de las espumas

Para conocer si la presencia del relleno mejora o no la velocidad de oxidacion de fenol se
han realizado dos experimentos: con relleno (dos espumas ceramicas de 40 ppi) y sin
relleno, funcionando el reactor como una torre rociadora. Se han empleado las mismas
condiciones de operacién: 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.045 mol/L de fenol, 4410 mol/L de

Cu(ll), pH 4 (constante), flujo de gas de 1 L/min de oxigeno y flujo de liquido de 289 mL/min.

Como se observa en la Fig. 6.13, el uso de espumas mejora la velocidad global de reaccién
observada con respecto a la torre rociadora, obteniendo una conversion al cabo de siete
horas del 82%, frente al 56%.
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Fig. 6.13.Influencia del relleno en la oxidacion homogénea de fenol en el

reactor de goteo a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4-10™

mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo= 1 L/min de oxigeno y Q.=289

mL/min. (#) torre rociadora (sin lecho) v (m) esbumas ceramicas de 40 ppi .
La presencia del lecho no s6lo mejora la transferencia de materia, al proporcionar una mayor
superficie externa para la transferencia gas-liquido en comparacién con la torre rociadora,
sino que también aumenta el tiempo de residencia al aumentar la retencion dinamica de
liquido, es decir que la presencia de las espumas afecta de forma positiva a los dos términos
de la velocidad global de reaccion (transferencia de materia y reaccion), por lo que los

resultados obtenidos son los esperados.

6.1.6 Modelizacién

La modelizacion de los reactores de lecho fijjo de goteo se ha realizado planteando y

resolviendo de los balances de materia y energia mecanica.

En el presente trabajo, todos los experimentos se han llevado a cabo en condiciones
isotérmicas. Este hecho se ha comprobado experimentalmente midiendo la temperatura en
la parte superior e inferior del reactor, observando una diferencia maxima de temperatura de
6 °C. Esta variacién es muy pequefia pudiendo suponer condiciones isotérmicas, y por tanto
las velocidades superficiales de ambos fluidos, asi como la constante cinética de la
reaccion, los coeficientes de transferencia de materia, la retencion de liquido dinamica, la

constante de Henry son constantes a lo largo del reactor.
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La oxidacion catalitica de fenol tiene lugar en fase liquida, luego para que tenga lugar la
reaccion el oxigeno en primer lugar debe de disolverse, difundir y reaccionar con el fenol en
la fase liquida. Por tanto, en la velocidad global de reaccion hay tres factores que hay que
considerar: lo que ocurre en la pelicula gaseosa, en la pelicula liquida y en el cuerpo

principal del liquido (Fig. 6.14).

Interfase G/L

| | La reaccion se puede
kca k,a producir en ambas fases:
| | en la pelicula liquida y en

C el cuerpo principal del
I I fL liquido. Las reacciones
I Po2i ; rapidas se producen en

Csi una zona estrecha dentro
de la pelicula 'y las
reacciones lentas se
dispersan dentro de la
peliculay en el cuerpo
principal del liquido

— s ——

CoaL
I >
Y Y Y e
Pelicula Pelicul Cuerpo
gaseos a principal del

Fig. 6.14. Resistencias presentes para la reaccion en fase liquida, basandose en la teoria de
las dos peliculas (Levenspiel, 2004).

En los experimentos realizados se ha utilizado oxigeno puro como fase gas por lo que no
existen gradientes de concentracion en la fase gas y por tanto la resistencia debida a la
transferencia de materia del lado del gas es cero. Asimismo, como se ha comentado
anteriormente, no se ha observado caida de presion a lo largo del reactor; por tanto, la

concentracion de oxigeno disuelto en la interfase es constante.

Enla Fig. 6.15 se muestra de forma esquemética el diagrama de bloques del modelo. Como
se puede observar el oxigeno entra y sale de forma continua, mientras que el liquido circula

en discontinuo, es decir sin entrada ni salida.

El modelo se basa en el planteamiento de los balances de materia, al oxigeno disuelto y al

fenol, separadamente a cada unidad, es decir al reactor y al separador de fases.
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Entrada
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Fig. 6.15. Diagrama de blogues del modelo reactor discontinuo de lecho fijo
de goteo: reactor y separador de fases.

Como se ha indicado en el apartado 2.4.1 el dispositivo experimental cuenta con un sistema
de refrigeracion a la salida del reactor. Para conocer su capacidad de refrigeracion se ha
medido la temperatura en el interior del separador de fases, siendo de 60 °C en los
experimentos llevados a cabo a una temperatura de reacciéon de 140 °C (los de mayor
temperatura). Este valor es suficientemente bajo como para poder suponer que la reacciéon
solo tiene lugar en el interior del reactor. El separador de fases se modelizard como un

recipiente en mezcla perfecta sin reaccion en estado no estacionario.

La modelizacion rigurosa del reactor implica resolver un sistema de ecuaciones diferenciales
en derivadas parciales para determinar la evolucion con el tiempo de los gradientes de
concentracion a lo largo del lecho. Sin embargo, dado el elevado flujo a través del lecho, ya
gue se opera en discontinuo con recirculacion total de liquido, la conversion por pasada es
muy baja. Asi, la variacién de la concentracion entre la entrada y la salida del reactor es muy
pequefia, ya que solamente hay variacion efectiva en funcion del tiempo. Por tanto, los
términos de flujo convectivo y dispersion axial del modelo riguroso del reactor son
despreciables y el reactor se encuentra en mezcla perfecta en estado no estacionario. Los
balances de materia se han realizado de acuerdo con la nomenclatura de la Fig. 6.15,

obteniendo:

> Balance de materia al reactor

e Balance al oxigeno disuelto:
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dt

472 k,aVgRE(Co; — Coz) + €LVrb(Trenot)vi + V6 (Co1 — Co2) [6.1]

e Balance al fenol:

dcC
VreL ?FZ = & VR (Treno)vi + Vo (Cp1 — Cp2) [6.2]

» Balance de materia al separador de fases

e Balance al oxigeno disuelto:

dac,
VLTWOI = 1,(Co2 — Co1) [6.3]
e Balance al fenol:
dc
VLTF“ = V5(Crz — Cr1) [6.4]

donde V; es el volumen del reactor, V;; el volumen del separador de fases, v, el flujo
volumétrico de liquido, ¢, la retencién total de liquido (g,p + €;.5), Cp; la concentracion de
oxigeno disuelto en la interfase gas-liquido (calculada a través de la ley de Henry),b el
coeficiente estequiométrico de la reaccion, C, la concentracién de oxigeno disuelto, Cr la
concentracion de fenol, los subindices 1 y 2 hacen referencia a la entrada y salida del
reactor, respectivamente y E el factor de mejora de la transferencia de materia en pelicula

liquida.

Hay que tener en cuenta que la transferencia de oxigeno es mayor cuando la reaccion
ocurre dentro de la pelicula liquida que en el caso de la transferencia de materia sin
reaccion. Por ello, en el término de la ecuacion 6.1 correspondiente a la transferencia de
materia se introduce el factor de mejora (E), que representa el cociente entre la velocidad de
transferencia de materia con reaccion quimica y la velocidad de transferencia de materia sin
reaccion. El valor de E es mayor o igual que la unidad y el calculo del mismo depende de las
propiedades fisicas del sistema y de la velocidad de reaccion. Para una reaccidon con
cinética de orden 1 respecto de ambos reactivos, se correlaciona en funcion de E; (factor de
mejora para una reaccion infinitamente rapida), y el médulo de Hatta (My), que representa la

conversion maxima posible en la capa limite comparada con el transporte maximo por
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difusion a través de la capa limite. Para reacciones muy lentas M;<0.02, para reacciones
lentas 0.02<M,<<0.3, para reacciones intermedias 0.3<My<2 y para reacciones rapidas y

muy rapidas My>2 (Levenspiel, 2004).

La modelizacién del reactor de goteo se basa en la resolucion simultanea de las ecuaciones
6.1, 6.2, 6.3 y 6.4, junto con la ecuacion cinética obtenida en el capitulo 3 y las ecuaciones
obtenidas en el capitulo 5 para predecir la hidrodindmica y la transferencia de materia, que

se resumen a continuacion.

8997
(fenot),, = — 9:13 #1012 exp (— — )Cfenoz Cei Co3 [6.5]
gp = 11.2 Re)?7Ga =042 [6.6]
€L, = €p T &g [6.7]
ki.a u 115
Ll 4.5( LP L) (Sc,)0 [6.8]
D, Hi

A la hora de resolver el sistema de ecuaciones es necesario conocer el coeficiente
estequiométrico (b); si la oxidacién de fenol fuese completa el coeficiente estequiométrico

seria b=7, tal como indica la siguiente reaccion:

CsHgO + 70, > 6 CO, + 3 Hy0 [6.9]

Los resultados de las Figs. 6.2, 6.6, 6.9 y 6.12 indican que la oxidacién de fenol no es
completa, ya que las concentraciones de los intermedios de reaccién al cabo de siete horas
no son cero. Sin embargo, el coeficiente estequiométrico se puede calcular faciimente a
partir de los valores experimentales de la DQO. Por definicion, el coeficiente estequiométrico
es el cociente entre los moles de O, consumidos y los moles de fenol reaccionados
(molyz consumidos/MOlgenot reaccionado), 10S moles de O, consumidos se pueden calcular como
la diferencia entre la DQO inicial (fenol alimentado) y la DQO del fenol en un tiempo
determinado y los moles de fenol reaccionados corresponde al producto de la concentracion

inicial de fenol y la conversién alcanzada en un tiempo determinado:

DQOinicial - DQOfenol

b =
COfenol * Xfenol

[6.10]
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El coeficiente estequiométrico obtenido mediante la ecuacién 6.10 resulta ser muy similar
para todos los ensayos realizados, por lo que para la modelizacion del reactor se considera
un valor fijo de 2.38.

6.1.7 Validacién del modelo propuesto

Como se ha comentado anteriormente la modelizacién del reactor de goteo se basa en la
resolucion simultdnea de las ecuaciones 6.1, 6.2, 6.3 y 6.4, junto con las ecuaciones 6.5,
6.6, 6.7, 6.8, 6.10 y las condiciones iniciales para el oxigeno disuelto y el fenol a tiempo 0.
La resolucion de las ecuaciones se ha realizado con MatLab (R2011a) empleando la funcién
odel5s para resolver las ecuaciones diferenciales. Los calculos se ha introducido en un
archivo M.

Las propiedades del liquido se han calculado a una temperatura media de 143°C, ya que
existe una diferencia de + 6°C entre la temperatura superior e inferior del reactor, como ya

se ha comentado.

En el reactor de goteo el contacto entre la fase liquida y la fase gaseosa se produce de
forma continua durante un pequefio periodo de tiempo, por tanto a la salida del reactor es
probable que la fase gaseosa no llega a saturarse de agua, ademas no hay que olvidar que
la fase gaseosa circula de forma continua, por lo que a la entrada del reactor siempre existe
oxigeno puro. Por ello, a la hora de calcular la concentracién de oxigeno disuelto en la
interfase mediante la ley de Henry se ha despreciado el efecto la presion de vapor del agua,

de forma que la presion de operacion es la presion del oxigeno.

Segun se ha descrito en el apartado 1.5.3.1, a la hora de iniciar los experimentos se ha
utilizado nitrogeno puro hasta llegar a alcanzar las condiciones de operacion, luego el
oxigeno disuelto que hay en la disolucion debido al contacto con el oxigeno ambiente se
consume debido a la reaccion que tiene lugar mientras se alcanza la temperatura de
reaccion, sin que exista un nuevo aporte de oxigeno. Por tanto, la concentracion de oxigeno

disuelto al inicio de la reaccion (t=0) es nula.

Por otro lado, V; es el volumen del reactor que corresponde con el volumen de lecho y V;

es el volumen de liquido en el separador de fases. Este Gltimo se ha determinado
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experimentalmente, resultando ser un volumen de 0.5 L al que habria que restar el volumen

de liquido en el reactor (Vze.p), que depende de las condiciones experimentales.

Como se ha visto en el capitulo 3, la oxidacion catalitica de fenol en ausencia de
transferencia de materia parece ser una reaccidbn mas bien lenta, ya que para oxidar
completamente al fenol hace falta un tiempo de reaccién de al menos 3 h. De esta forma, si
la reaccion es lenta en comparacion con la transferencia de materia, no tiene lugar de forma
efectiva reaccion en la pelicula liquida, y por tanto la reaccién no es capaz de acelerar la
transferencia de materia y el factor de mejora, E = 1 (Levenspiel, 2004).

El modelo se ha empleado para simular todos los experimentos de reaccién llevados a cabo
con las espumas ceramicas sin ajustar ningun parametro. Los resultados de las
simulaciones se han representado como lineas en las Figs. 6.5, 6.8, y 6.10. Por otro lado, en
la Fig. 6.16 se puede evaluar la idoneidad del modelo en funcién de la conversién de fenol
para todos los experimentos. Se observa como el modelo propuesto es capaz de predecir

los resultados experimentales cometiendo un error maximo de entorno al 20%.
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Fig. 6.16. Representacion de la conversion predicha por el modelo frente
a la obtenida experimentalmente, para la oxidacion catalitica de fenol en
el reactor de goteo con recirculacion total de liquido.

Mediante la resoluciéon del sistema de ecuaciones se obtiene la concentracion de oxigeno
disuelto en la fase global liquida para cada experimento. Los resultados muestran que Cp, Y
Co2 SOn practicamente iguales, y lo mismo ocurre con Cg; Y Cr, por lo que el término de la
ecuacion 6.2, correspondiente a la diferencia entre Cy, Y Cp,, S€ puede despreciar, de forma

gue la velocidad global de reaccion depende del término de la transferencia de materia y del
término de la reaccion.
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Para determinar la contribucién relativa de la transferencia de materia de oxigeno en la
velocidad de reaccion global observada, se ha linealizado la ecuacion cinética ya que la
concentracion de oxigeno afecta con un orden 0.5 y ademas los resultados obtenidos de las
simulaciones indican que la variaciéon de la concentracion de oxigeno con el tiempo es muy

pequefia, y por tanto su concentracion se puede considerar constante.

La velocidad de la reaccién global (ecuacién 6.1) viene dada por volumen de liquido y éste
varia para cada experimento debido a la variacion en la retencion de liquido, por ello para
realizar una mejor comparacion se ha utilizado la velocidad de reaccién por volumen de

reactor, ya que éste es el mismo en todos los experimentos.

Una vez linealizado el término de la ecuacién cinética, la velocidad de reaccién global se

obtiene facilmente como suma de dos etapas lineales en serie:

1 dN,,

_V_R dt = kLa(Coi - Coz) [6-11]

1 dNOZ bkgLCFZCO.S
- = b(1fenol)vieL = bke,CraCOSCY5 ~ ——5o— Cpy [6.12]
Ve dt cos
Coi
-7 f—
(=ro2)vr 1 95 [6.13]

kLa + bkgLCgﬁSCFz

El porcentaje de la resistencia debida a la transferencia de materia (primer término del
denominador de la ecuacién 6.13) y a la reaccion (segundo término del denominador de la
ecuacion 6.13), con respecto a la total (suma de ambos), se han calculado para cada

experimento (Tabla 6.9).

En el estudio de la influencia de la velocidad superficial del liquido se observa que al
aumentar la velocidad, el término relativo a la transferencia de materia pasa del 87% al 21%
(Tabla 6.9). Esta variable afecta tanto a la transferencia de materia, a través del coeficiente,
como a la reaccion, a través de la retencion dindmica de liquido (ecuacion 6.13). Sin
embargo, al aumentar la velocidad de liquido la retencion total de liquido pasa de 0.20 a
0.22, mientras que el coeficiente de transferencia de materia pasa de 0.0034 a 0.018 s™, es
decir aumenta unas cinco veces, por lo que la variacion de dicha variable afecta
principalmente a la transferencia de materia. Los resultados obtenidos son légicos puesto
que al aumentar la velocidad superficial se favorece la transferencia de materia

disminuyendo su porcentaje de resistencia.
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Tabla 6.9. Resistencias relativas a la transferencia de materia y a la reaccion al cabo de 5 h, en la oxidacion
de fenol en el reactor de goteo, operando con recirculacion total de liquido.

Resistencia . )

Experimento transferencia rzzzl(:s;:jenn((:fj/j) (=To2)vr

de materia (%) (mol/h)

Velocidad u,=9-10" m/s 87 13 1.4-102
superficial u,=3.3-10° m/s 21 79 1.8:107
Concentracion de 410" mol/L 21 79 1.8:107
Cu(ll) 9-10" mol/L 25 75 2.1:107

110°C 11 89 7-10°

Temperatura

140 °C 21 79 1.8-107

En cuanto al estudio de la influencia de la concentracién de cobre se observa que al
aumentar la concentracién disminuye la resistencia debida a la reaccion, pasando del 79 al
75%. En cuanto a la velocidad global de la reaccidbn se observa que al aumentar la
concentracion aumenta la velocidad. Estos resultados son congruentes con los resultados
experimentales obtenidos, en los que, como se ha comentado, al aumentar la concentracion
de cobre aumenta la conversion de fenol. Asimismo, dicha variable s6lo afecta al término de
reaccion, lo cual se refleja en una disminucién de su peso con respecto a la velocidad global

al aumentar su concentracion.

Por ultimo, en el estudio de la influencia de la temperatura se observa que al aumentar la
temperatura se favorece mas la reaccién que la transferencia de materia, ya que la
resistencia disminuye, pasando del 89 al 79%, lo cual es l6gico puesto que la temperatura
afecta a la constante cinética de forma exponencial, lo cual también se ve reflejado en el

aumento en la velocidad global de la reaccion.

6.2 Reactor continuo de lecho fijo de goteo con recirculacién

La forma de operar en continuo con recirculacion se muestra de forma esquemaética en la
Fig. 6.17.

167



Capitulo 6

Entrada continua - Qr
de liquido - AN
(Qro,Vor) Co1, Crs
Entrada
de (o))

Salida
A4 de (o)}

Separador

de fases

Reactor

Salida continua
de liquido

A (Qro,vo)

Co2, Cr2

Fig. 6.17. Diagrama de bloques del modelo reactor continuo de lecho fijo de goteo con
recirculacion: reactor y separador de fases.
Al igual que en el caso anterior el gas circula de forma continua, sin embargo existe una
entrada y salida continua de liquido, por lo que el sistema alcanza un estado estacionario.
Como consecuencia, ante cualquier cambio en algin parametro de operacion hay que
esperar un determinado tiempo antes de tomar muestra para asegurarse de que se haya

alcanzado el estado estacionario.

Los experimentos se han llevado a cabo con diferentes relaciones de recirculacion (R =
Qr/QLo) comprendidas entre 6 y 61, con la finalidad de estudiar la influencia de la
hidrodinamica y el tiempo de residencia en la velocidad global de la reaccion. Asimismo, se

ha estudiado la influencia de la concentracion del cobre, la temperatura y el tipo de relleno.

6.2.1 Influencia de la hidrodinamica

La influencia del coeficiente de transferencia de materia y la retencién dinamica de liquido
en la oxidacion de fenol se ha estudiado variando el caudal de recirculacion del liquido en el

intervalo 61-280 mL/min.

El resto de las condiciones de operacion se han mantenido constantes; 140 °C, 5 bar, 0.047
mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 y Qo,=1L/min, incluido el flujo de liquido de

entrada, Q. 0=9.33 mL/min.
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En la (Fig. 6.18) se observa que al aumentar la velocidad superficial de liquido aumenta la
conversion. Ello se explica por un aumento del coeficiente de transferencia de materia y
también de la retencion dindmica de liquido. Esta Ultima tiene el efecto de hacer aumentar el
tiempo de residencia en el reactor. En este caso la velocidad superficial afecta a los dos
términos de la velocidad global, el término correspondiente a la velocidad de la transferencia
de materia y a la velocidad debida a la reaccion, con lo que no es posible conocer a priori si

alguna de las resistencias es importante.
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Fig. 6.18. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la conversion
de fenol para la oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en
continuo con recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047
mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qoz= 1 L/min de
oxiaeno v 01,=9.33 mL/min.
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Fig. 6.19. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la distribucion
de los productos de reaccion obtenidos en la oxidacion de fenol en el
reactor de goteo, operando en continuo con recirculaciéon de liquido a 140
°C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™ mol/L de Cu(ll), pH 4
(constante), Qoz= 1 L/min de oxigeno y Q,=9.33 mL/min, (¢) hidroquinona,
(m) catecol, (A) p-benzoquinona , (x) acido maleico y (¢) acido oxalico .
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La velocidad superficial del liquido no s6lo afecta a la conversion de fenol, sino que también
afecta a la distribucion de los productos de reaccion obtenidos (Fig. 6.19), de forma que al
aumentar la velocidad superficial aumenta la concentracion de los productos de reaccion
obtenidos: hidroquinona, catecol, p-benzoquinona y &cido maleico. En este caso no se ha

observado la formaciéon de acido oxalico.
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Fig. 6.20. Influencia de la velocidad superficial de liquido en la DQO para
la oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con
recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol,
4+10" mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante), Qo2= 1 L/min de oxigeno y
QLo=9.33 mL/min, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica
correspondiente al fenol y los intermedios de reaccion analizados por
HPLC.

Con respecto a la DQO, en la Fig. 6.20 se observa que la DQO experimental y la DQO
tedrica practicamente coinciden, lo cual significa que la formacion del polimero es
practicamente nula. Esto se debe a que la conversion de fenol en el reactor se ha mantenido
baja en estos ensayos. Asimismo, al aumentar la velocidad superficial aumenta la
conversién en términos de DQO, a 7.6+10® m/s la conversién es del 8% mientras que a

3.2¢10° m/s la conversioén es del 23%.

6.2.2 Influencia del tiempo de residencia

Los experimentos se han llevado a cabo a 140 °C, 5 bar, Q. 0=9.33 mL/min, 0.047 mol/L de
fenol, 4¢10™* mol/L de Cu(ll), pH 4 y Qu,=1L/min. En este caso para evaluar la influencia del
tiempo de residencia el flujo de liquido que entra se ha variado entre 4.7 y 14 mL/min. El

flujo de recirculacion también se ha variado (275-285 mL/min) de forma que en todos los
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experimentos el caudal de entrada al lecho sea el mismo y como consecuencia no se alteren
las condiciones hidrodindmicas del interior del reactor, que afectarian a la transferencia de
materia y la retencién de liquido, tal como se ha comentado en el apartado anterior. El
tiempo medio de residencia de liquido en el reactor viene dado por la siguiente ecuacion:

Vi VréLD
T=—= [6.14]
QLO QLO
0.45
0.4 - ¢
0.35 -
o
o 0.3 -
b 2
T 0.25
S
3 02 - ¢
Q
2 0.15 -
[«]
o
0.1 -
0.05 -
O T T T T T
0 50 100 150 200 250 300
1 (s)

Fig. 6.21. Influencia del tiempo de residencia en la conversién de fenol
para la oxidacién de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo
con recirculacién de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de
fenol, 4¢10* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante) y Qo= 1 L/min de
oxigeno.
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Fig. 6.22. Influencia del tiempo de residencia en la distribucion de los
productos de reaccion obtenidos en la oxidacion de fenol en el reactor de
goteo, operando en continuo con recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar
de oxigeno, 0.047 mol/L de fenol, 410" mollL de Cu(ll), pH 4
(constante) y Qo2= 1 L/min de oxigeno, (¢) hidroguinona, (=) catecol, (A)
p-benzoquinona ,(x) acido maleico y (¢) acido oxalico .
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El tiempo de residencia es una variable que afecta Unicamente a la velocidad de reaccion,
de forma que al aumentar el tiempo de residencia aumenta la conversion de fenol (Fig.
6.21), alcanzandose una conversion del 41% a un tiempo de residencia de 280 s.

La distribucion de los productos de reaccion también se ve afectada por el tiempo de
residencia (Fig. 6.22), es decir, al aumentar el tiempo de residencia aumenta la
concentracion de los productos obtenidos. A diferencia del estudio de la influencia de la

velocidad superficial a 289 s se observa la formacién del acido oxalico.

La conversién en términos de DQO aumenta al aumentar el tiempo de residencia, a 94 s la
conversion es del 8%, mientas que a 289 s es del 26%. La DQO obtenida
experimentalmente y la DQO tedrica coinciden a tiempos de residencia bajos, mientras que
a 289 s la discrepancia entre ambas es mayor (Fig. 6.23), debido a la formacién del

polimero.

14000

12000 -

10000 -

DQO (ppm)
()] o]
o o
o o
o o

[ |

0 T T T T T
0 50 100 150 200 250 300
T (s)

Fig. 6.23. Influencia del tiempo de residencia en la DQO para la oxidacién
de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacion
de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, 0.047 mol/L de fenal, 4410 mol/L
de Cu(ll), pH 4 (constante) y Qo2= 1 L/min de oxigeno, (¢) DQO total
experimental y (m) DQO tedrica correspondiente al fenol y los intermedios
de reaccién analizados por HPLC.

6.2.3 Influencia de la concentraciéon de cobre

Con la finalidad de estudiar la influencia de la concentraciéon de cobre en la oxidacion de
fenol se han realizado dos experimentos con distinta concentracién de cobre, 4:10* y 9¢10™
mol/L. El resto de condiciones han sido constantes: 140 °C, 5 bar, Q.0=9.33 mL/min,

Qr=280 mL/min, 0.047 mol/L de fenol, pH 4 y Qq,=1L/min.
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Los resultados (Tabla 6.10) indican que al aumentar la concentracion de cobre aumentan la
conversion de fenol y la conversion en términos de DQO. Asimismo, no se ha observado

ninguna discrepancia entre la DQO experimental y la tedrica.

Tabla 6.10. Resultados obtenidos en el estudio de la influencia de la concentracion de cobre en la oxidacion
de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacién de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno,
QL0=9.33 mL/min, Qr=280 mL/min, 0.047 mol/L de fenol, pH 4 (constante) y Qo2= 1 L/min de oxigeno.

Concentracion de » »
Conversién de fenol | Conversién DQO (%)
cobre (mol/L)

410™ 0.28 23

9.10* 0.33 27

En cuanto a los productos de reaccién, al aumentar la concentracion aumenta la
concentracion de los mismos. El &acido oxdlico unicamente se forma en el experimento

realizado con 9+10™* mol/L de Cu(ll).

6.2.4 Influencia de la temperatura

En este estudio la temperatura se ha variado entre 110 y 140 °C, manteniendo el resto de
las condiciones de operacién constantes: 5 bar, Q 0=9.33 mL/min, Q=280 mL/min, 0.045
mol/L de fenol, 4¢10™ mol/L de Cu(ll), pH 4 y Q,=1L/min.
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Fig. 6.24. Influencia de la temperatura en la conversion de fenol para la
oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con
recirculacion de liquido a 5 bar de oxigeno, QL0=9.33 mL/min, Qr=280
mL/min, 0.047 mol/L de fenol, 4+10™* mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante) y
Qo2= 1 L/min de oxigeno.
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La conversion de fenol aumenta considerablemente al aumentar la temperatura (Fig. 6.24), a
110 °C se alcanza una conversion del 5%, mientras que a 140 °C la conversion alcanzada
es del 28%. La temperatura afecta tanto a la hidrodindmica, al aumentar la temperatura
aumenta el coeficiente de transferencia de materia y disminuye la retencién dinamica, como

a la constante cinética a través de la ecuacion de Arrhenius.
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Fig. 6.25. Influencia de la temperatura en la distribucion de los productos
de reaccion obtenidos en la oxidacion de fenol en el reactor de goteo,
operando en continuo con recirculacion de liquido a 5 bar de oxigeno,
QL0=9.33 mL/min, Qr=280 mL/min, 0.047 mol/L de fenol, 410 mol/L de
Cu(ll), pH 4 (constante) y Qo2= 1 L/min de oxigeno, (¢) hidroquinona, (m)
catecol, (A) p-benzoquinona ,(x) &cido maleico y (e) acido oxalico .
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Fig. 6.26. Influencia de la temperatura en la DQO para la oxidacion de
fenol en el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacion de
liquido a 5 bar de oxigeno, QL0=9.33 mL/min, Qr=280 mL/min, 0.047
mol/L de fenol, 410 mol/L de Cu(ll), pH 4 (constante) y Qoz= 1 L/min
de oxigeno, (¢) DQO total experimental y (m) DQO tedrica
correspondiente al fenol y los intermedios de reaccién analizados por
HPLC.
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La temperatura influye positivamente en la distribucion de los productos de reaccion, es
decir, al aumentar la temperatura aumenta la concentracion de los mismos, como puede

observarse en la Fig. 6.25. En ninguno de los experimentos se forma oxalico.

Asimismo, la conversion en términos de DQO aumenta al aumentar la temperatura, a 110 °C
la conversién es pequefia (3%) mientras que a 140 °C se logra una conversion del 23% (Fig.
6.26).

6.2.5 Influencia del tipo de relleno

En este apartado, se propone comparar las espumas con una torre rociadora (sin lecho) y
con un lecho de relleno convencional formado por particulas esféricas. Los experimentos
para ambos lechos se han llevado a cabo variando el caudal de recirculacion (Qr=280
mL/min y Qg=61 mL/min), mientras que para la torre rociadora se ha utilizado un Unico
caudal de recirculacién (Qr=280 mL/min). El resto de condiciones de operacion se han
mantenido constantes: 140 °C, 5 bar, Q,0=9.33 mL/min , 0.045 mol/L de fenol, 4+10™* mol/L
de Cu(ll), pH 4 y Qu2=1L/min.

Las particulas esféricas seleccionadas son de vidrio y tienen un diametro de 3 mm, que es
similar al tamafio de particula empleado en reactores de lecho fijo de goteo. Este tamafio es
suficientemente pequefio como para minimizar la formacion de canales preferenciales en las
inmediaciones de la pared del reactor, donde la porosidad es mayor. Asi para relaciones del
didmetro de reactor al diametro de particula D/dp > 15, el efecto es menor del 1% (Ranade

et al., 2011); en este caso, se obtiene D/dp = 16.

La densidad aparente y la porosidad del lecho de esferas se han determinado
experimentalmente en una probeta de 5 cm de didmetro (mismo diametro que el reactor).
Los resultados se muestran en la Tabla 6.11. El &rea especifica de las esferas se ha calculado

mediante la siguiente ecuacion (Wammes et al., 1991b):

_6(1—¢)

a : [6.15]
14

donde a; es el area especifica (m%m?), ¢ es la porosidad del lecho y d, es el diametro de

particula (m).
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Tabla 6.11. Propiedades de las esferas de vidrio de 3 mm de diametro.

Densidad aparente (kg/m®) Porosidad Area especifica (m?/m?)
1546 0.38 1240

A la hora de comparar las espumas con las esferas de vidrio hay que tener en cuenta que
son geometrias totalmente distintas, presentando distintas porosidades y areas especificas,
lo que se traduce en distintos valores de la retencion dindmica de liquido, caida de presién y
distintos coeficientes de transferencia de materia. En este caso, y debido a las limitaciones
técnicas del equipo, la comparacion se ha realizado empleando un lecho de esferas de igual

altura a los lechos de espumas ensayados anteriormente (20 cm).

El tipo de relleno influye en las conversiones de fenol y DQO (Tabla 6.12). LOoS mejores
resultados se obtienen a 289 mL/min empleando espumas como lecho de relleno. En
comparacion con las esferas se alcanza una conversion de fenol 1.5 veces superior y una

conversion de DQO 2 veces superior.

Tabla 6.12. Influencia del tipo de relleno en la oxidacion de fenol en el reactor de goteo, operando en continuo
con recirculacion de liquido a 140 °C, 5 bar de oxigeno, Q. 0=9.33 mL/min, 0.047 mol/L de fenol, 4410 mol/L
de Cu(ll), pH 4 (constante) y Qo2= 1 L/min de oxigeno.

) Qr=Qr+ Qo Conversion de Conversién
Tipo de relleno )
(mL/min) fenol (%) DQO (%)

Sin lecho 289 (u,=3.2+10" m/s) 6 6

70 (u,=7.6+10™ m/s) 16 13
Esferas

289 (u,=3.2+10" m/s) 18 10

70 (u,=7.6+10" m/s) 18 14
Espumas

289 (u,=3.2+10" m/s) 28 23

Por otro lado, para ambos lechos se observa que al aumentar la velocidad superficial de
liqguido aumenta la conversién de fenol, lo cual parece indicar que en esas condiciones la
transferencia de materia es importante. Este hecho es méas acusado en las espumas,

aumentando del 18 al 28%, mientras que en las esferas aumenta muy poco (del 16 al 18%).

Para poder comprender este comportamiento es necesario comparar la retencion dindmica
de liquido y el coeficiente de transferencia de materia de ambos lechos en las condiciones

de los experimentos.
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Las correlaciones para predecir la retencion dinamica de liquido y el coeficiente de
transferencia de materia se han obtenido a presion y temperatura ambiente y los ensayos de
reacion se han llevado a cabo a 140 °C y 5 bar de oxigeno. A la hora de extrapolar los
resultados obtenidos a las condiciones de operacion, la iinfluencia de la presion sobre la
retencién y el coeficiente de transferencia de materia es desprecible, tal y como indican los
resultados obtenidos por Al-Naimi et al. (2011) y Larachi et al. (1998). Sin embargo, la
influencia de la temperatura no se puede despreciar, de acuerdo con los resultados
obtenidos por por Al-Naimi et al. (2011) (Anexo A.1.3).

En cuanto a la retencion estética de liquido, ésta depende del niumero adimensional de
E6tvos, el angulo de contacto y la geometria de la superficie del sélido (Saez y Carbonell,
1985, Saez et al., 1991). La retencion de liquido estatica para las esferas de vidrio se ha
calculado utilizando la correlacion propuesta por Saez y Carbonell (1985) utilizando las
propiedades del liquido a 25 °C y 140 °C (Anexo A.1.3), obteniendo practicamente la misma
retencion, luego en el caso de las espumas se ha utilizado a 140 °C la retencion estética
obtenida experimentalmente a 25 °C, puesto que la influencia de la temperatura es

despreciable.

En la Tabla 6.13, se muestran la retencién de liquido estatica y dinamica, las caracteristicas
geométricas y los coeficientes de transferencia de materia obtenidos para ambos lechos, sin
tener en cuenta la influencia de la presion (el calculo de las mismas se muestra en el Anexo
A.1.3).

Tabla 6.13. Valores de la porosidad, retencion de liquido, area especifica y los coeficientes de transferencia
de materia para lecho con esferas de vidrio y espumas de 20 ppi a 140 °C, 5 bar de oxigeno y distintas
velocidades superficiales.

Tipo de €Ls €LD . a
u;, (m/s) £ s s s kea (s™) 5 s | ku(m/s)
relleno (M /M iecho) | (M LM iecho) (m%/m%)
3.2.10° 0.07 0.013 1.0+10°
Esferas ” 0.38 0.05 1240 5
7.6+10° 0.03 0.007 5.8¢10"
3.2.10° 0.07 0.018 6.8+10°
Espumas ” 0.88 0.15 2545 5
7.6410° 0.05 0.003 1.3410°

A 1u;=3.2+10° m/s ambos lechos presentan la misma retencion dindmica de liquido y las
espumas presentan un coeficiente de transferencia de materia por volumen de reactor
ligeramente superior que las esferas, mientras que a u;=7.6=10" m/s ocurre lo contrario, es
decir, el coeficiente de transferencia de materia es ligeramente superior en las esferas, en

cambio la retencion dinamica es ligeramente superior en las espumas, existiendo un efecto
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opuesto en la velocidad de reaccion global. Por un lado las esferas mejoran la transferencia
de materia, y por otro las espumas mejoran la reaccion al aumentar el tiempo de residencia
(Fig. 6.21), pudiendo compensarse dicho efecto y por ello se obtienen conversiones de fenol

muy parecidas.

Sin embargo, ambos lechos tienen caracteristicas geométricas distintas. Las espumas
presentan una superficie geométrica superior (casi el doble que la superficie geométrica de
las esferas), pero el coeficiente de transferencia de materia por unidad de superficie, k;, es
menor. Esto se debe a que la menor porosidad de los lechos de esferas en comparacion con
las espumas, hace que la velocidad intersticial en el lecho sea superior, lo que aumenta la
turbulencia y por tanto el valor de k.. Por este motivo, tanto el lecho de esferas como el de
espuma presentan valores similares del coeficiente de transferencia de materia por unidad

de volumen de lecho.

En la practica, se ha visto que a bajas velocidades superficiales los resultados con ambos
lechos son muy parecidos, pero a mayores velocidades superficiales las espumas son mas
eficaces. La principal ventaja de las espumas es su menor caida de presion, tal como se
muestra en la Fig. 6.27a. En este caso, la caida de presion para ambos lechos se ha obtenido
teéricamente a través de la correlacion propuesta por Saez y Carbonell (1985) (Saez y
Carbonell, 1985) en funcién de la velocidad superficial de gas a 140 °C y u;=3.210° m/s
(Anexo A.1.3).
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_ - 300 _
E4- 50 £ _004
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2 - 10 g 0.02 -
- 100
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Fig. 6.27. a) Variacion de la caida de presion en funcion de la velocidad superficial de gas y b) variacion del
coeficiente de transferencia por unidad de reactor en funcién de la velocidad superficial de liquido, para
distintos lechos de relleno: (¢#) espumas de 20 ppi y (m) esferas de vidrio de 3 mm.

En la Fig. 6.27b, se muestra la influencia de la velocidad superficial del liquido en el

coeficiente de transferencia de materia a 140 °C. En el caso de las espumas el coeficiente

de transferencia de materia se ha calculado empleando la correlacion obtenida
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experimentalmente en el Capitulo 5, mientras que para las esferas se ha calculado
tedricamente empleando la correlacion propuesta por Goto y Smith (1975) (Anexo A.1.3). El
coeficiente de transferencia de materia para ambos lechos aumenta al aumentar la
velocidad superficial de liquido, sin embargo dicho aumento es mucho mas pronuciado para
las espumas, por ejemplo a u; =0.005 m/s el coeficiente de transferencia de materia

empleando espumas es el doble al obtenido con las esferas de vidrio.

A escala industrial se emplean longitudes de lecho mayores que las empleadas en los
equipos de laboratorio usados en esta tesis, y por tanto la caida de presién es un parametro
critio para minimizar los costes de bombeo. Un reactor equipado con un lecho de espumas
es posible operarlo con velocidades superficilaes de liquido mucho mayores que en un
reactor equipado con esferas sin que la caida de presion aumente demasiado. Esto
determinar mayores coeficientes volumétricos de transferencia de materia, lo cual resulta

muy ventajosos a escala industrial, reduciendo los costes de operacion.

6.2.6 Modelizacién

Al igual que en la oxidacion catalitica de fenol operando con recirculacion total del liquido la

modelizacién se basa en el planteamiento de los balances de materia.

En este caso las suposiciones son las mismas que en el apartado 6.1.6, es decir, el reactor
opera en condiciones isotérmicas, no existe caida de presion entre la entrada y salida del
reactor, la reaccion solo tiene lugar en el reactor (se desprecia la reaccion del separador de
fases debido a su baja temperatura), y el factor de mejora para la transferencia de materia,
E = 1 para todos los experimentos. Ademas dada la elevada relacion de recirculacion (6-61),
la conversidon por pasada es baja y se pueden considerar despreciables los gradientes de

concentracion en el lecho del reactor.

No obstante, al existir una entrada y salida continua de liquido, el sistema alcanza un estado
estacionario. En ese punto, el volumen de liquido en el separador de fases no participa en
los balances de materia, ya que no hay acumulacién. Por tanto, el conjunto de reactor y

separador de fases con recirculacién se comporta segun el modelo de mezcla perfecta.

Realizando un balance de materia al oxigeno y al fenol, respectivamente se obtiene:
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» Balance de materia al oxigeno disuelto:
(Co1 — Co2)Vor + ki aEVR(Cozi — Co2) = (—Trenot) VrELD [6.16]

> Balance de materia al fenol:
(Cr1 — Cra)vop = (—rfenol)VRELD [6.17]

en donde los subindices 1 y 2 hacen referencia a la entrada y salida, respectivamente, v,

es el flujo volumétrico a la entrada (alimentacion).

La modelizacion se basa en la resolucion de las ecuaciones 6.16 y 6.17 correspondientes a
este reactor, junto con las ecuaciones 6.6, 6.7, 6.8, 6.9, 6.11 correspondientes a la cinética

guimica y las propiedades de transporte.

6.2.7 Validacién del modelo propuesto

El sistema de ecuaciones se ha resuelto mediante MatLab (R2011a) creando el archivo M

correspondiente.

Las propiedades del liquido se han calculado a una temperatura media de 143 °C, y la
concentracion de oxigeno disuelto se ha calculado mediante la ley de Henry, despreciando

la presion de vapor de agua.

La concentracion de oxigeno a la entrada es la correspondiente a la concentracion de
oxigeno disuelto en condiciones ambientales, es decir, 2.7.<10* mol/L. Dicho valor es muy

pequerio por lo que se ha considerado despreciable en todos los experimentos.

Los resultados de simular los distintos ensayos realizados con este reactor se muestran en
la Fig. 6.28. Se observa que el modelo predice, con un error maximo de +20% los valores de

la concentracion de fenol obtenidos experimentalmente.

Mediante la resolucion de dichas ecuaciones es posible conocer la concentracion de
oxigeno disuelto en cada experimento, y mediante la ecuacion 6.13 se pueden calcular los
porcentajes debidos a la velocidad de transferencia de materia y reaccion, al igual que en el

apartado 6.1.7.
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Fig. 6.28. Concentracion de fenol predicha por el modelo frente a la
concentracion de fenol obtenida experimental en la oxidacion de fenol en
el reactor de goteo, operando en continuo con recirculacion de liquido.

En la Tabla 6.14 se observa que los porcentajes de las resistencias debidas a la transferencia
de materia y reaccién varian poco en el estudio de la influencia del tiempo de residencia, de
forma que al aumentar el tiempo de residencia de 94 a 141 s los porcentajes son
practicamente los mismos, mientras que al aumentar de 141 a 280 s el porcentaje debido a
la reaccién disminuye del 61 al 57%. Estos resultados son l6gicos porque como se ha
comentado anteriormente estos experimentos se han llevado a cabo en las mismas
condiciones hidrodinamicas, por tanto la variacién del tiempo de residencia sélo afecta al
término de la reaccion, de manera que al aumentar el tiempo de residencia se favorece la

reaccion y disminuye su peso en la velocidad global.

Los resultados obtenidos, en cuanto a la influencia de la hidrodindmica, temperatura y
concentracion de cobre, son los esperados por las mismas razones expuestas en el
apartado 1.1.7, es decir al aumentar el coeficiente de transferencia de materia disminuye el
porcentaje de resistencia debida a la misma, mientras que al aumentar la temperatura o la

concentracion de cobre disminuye el porcentaje debido a la reaccion.
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Tabla 6.14. Resistencias relativas a la transferencia de materia y a la reaccion, obtenidas en la oxidacién de
fenol en el reactor de goteo utilizando espumas ceramicas operando en continuo con recirculacién de liquido.

_ Resistencia Resistencia (—7o2)vr
Experimento transferenciade | oo o0 o) (mol/h)
materia (%)
94 s 39 61 3.2:107
Tiempo de 141's 39 61 3.2:107
residencia
280's 43 57 3.6:107
k,a=0.0034 s™
£,5=0.05 93 7 1.5-107
u,=7.610" m/s
k,a=0.0077 s™
£.0=0.06 74 26 2.6:107
Hidrodinamica w=1.6-107 mis
k,a =0.01s"
£,5=0.07 57 43 3.1-107
u,=2.3+10° m/s
k,a =0.018 s
£,5=0.07 39 61 3.2:10°
u,=3.2+10° m/s
110 °C
k,a=0.013 s™ 12 88 1.02:107
£,5=0.08
125 °C
Temperatura k,a=0.015s™ 23 77 2.0-10°
£,5=0.08
140 °C
k,a=0.018 s™ 39 61 3.2:107
&.p=0.07
Concentracion 4+10™ mol/L 39 61 3.2:107
de cobre 9¢10* mol/L 57 43 4.8-107
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Tabla 6. 15. Comparacion de las resistencias relativas a la transferencia de materia y a la reaccion, obtenidas
en el estudio de la hidrodinamica utilizando espumas ceramicas y esferas de vidrio operando en continuo con
recirculacion de liquido.

Resistencia . ) —-r
Pardmetros transferencia de ReS|s.t,enC|a ((mgf/:)m
materia (%) reaccién (%)
k,a=0.0034 s™
w €,5=0.05 93 7 1.5:10°
< u,=7.6+10" m/s
é k,a =0.018 5
w £,5=0.07 39 61 3.2:10°
u,=3.2+10° m/s
k,a=0.007 s™
€,5=0.03 46 54 1.5:10°
% u,=7.6+10" m/s
% k,a=0.013 5"
w €,,=0.07 37 63 2.3:107
u,=3.2+10° m/s

Las resistencias obtenidas para el lecho de espumas y esferas a u;=7.610" m/s son
completamente distintas, para el lecho de espumas la resistencia controlante es la debida a
la transferencia de materia (93%) y para las esferas la resistencia predominante es la debida
a la reaccion (54%). Como se ha indicado anteriormente, la oxidacion de fenol es una
reaccion lenta que tiene lugar en fase liquida, luego un aumento en el volumen del liquido en
el reactor favorece la reaccion. Este hecho se puede observar en la ecuacion 6.13, en donde
al aumentar el volumen de liquido (retencion total de liquido) disminuye la resistencia debido
a la reaccion. En este sentido las espumas presentan una retencion de liquido total muy
superior al de las esferas, 0.2 frente a de 0.08, lo cual hace que aumente considerablemente
la resistencia debida a la transferencia de materia, en comparacién con las esferas, como se

ve reflejado en los resultados obtenidos.

Por otro lado, experimentalmente en esas condiciones de operacion (u,=7.6+10" m/s) se
han obtenido practicamente las mismas conversiones de fenol con ambos lechos, a pesar
de que el coeficiente de transferencia de materia con las esferas es superior al de las
espumas. Este fendmeno se puede deber a que precisamente en las esferas la resistencia
debida a la reaccion (54%) es mas importante que la debida a la transferencia de materia

(46%) y por tanto el efecto del coeficiente de transferencia de materia en la velocidad global

183



Capitulo 6

de reaccién es pequefio, lo cual también explicaria el hecho de que en las esferas al
aumentar la velocidad superficial de liquido la conversién de fenol aumenta muy poco (del
16 al 18%), mientras que en las espumas la conversiéon aumenta 1.5 veces (del 18 al 28%).
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Hidrogenacion de m-nitrotolueno en un reactor trifasico de tanque agitado

Las espumas no sélo se pueden utilizar como lechos de relleno en reactores de lecho
fijo sino que se pueden utilizar en otro tipo de reactores trifasicos, como por ejemplo
tanques agitados, en los que las espumas se pueden anclar al rodete de agitacion.
Ademas como se indicé la introduccién es posible depositar el catalizador sobre la
superficie de las espumas, de forma que pueden adquirir actividad catalitica.

Con la finalidad de conocer el comportamiento de las espumas como catalizadores se
seleccion6 como reaccion modelo la hidrogenacion de m-nitrotolueno catalizada por
paladio. Dicha reaccion se llevara a cabo empleando dos soportes cataliticos distintos:
particulas de y-Al,O; y espumas de aluminio. En primer lugar se expondran los
resultados en cuanto a la preparacion y caracterizacion de los catalizadores y en
segundo lugar se expondran los resultados relacionados con la hidrogenacion

catalitica de m-nitrotolueno.

7.1 Preparacidon y caracterizacion de los catalizadores

7.1.1 Metodologia

Se han preparado dos catalizadores con distinto soporte catalitico. En primer lugar, se
ha utilizado y-Al,O3; molida (53-100 um), y en segundo lugar se ha utilizado aluminio en
forma de espuma. En este caso, se ha seleccionado una espuma metalica debido a su
mayor resistencia mecdanica, en comparacién con las ceramicas, lo cual es una

propiedad importante de cara a su utilizacion como agitador.

La preparacion de las espumas de aluminio se ha llevado a cabo siguiendo el
procedimiento descrito por Leo6n et al. (Leon et al.,, 2011), el cual comprende tres

etapas sucesivas: anodizado, recubrimiento y deposicion de la fase activa (paladio).

> Anodizado

El objetivo de esta etapa es la formacion de una capa de 6xido sobre la superficie de
la espuma de aluminio que sirva de anclaje para el posterior recubrimiento con
alumina (y-Al,O3). Para ello se han utilizado piezas de 50x50x20 mm de espumas

comerciales de aluminio de 40 ppi. Previamente a la anodizacién, las espumas se han
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sumergido, durante unos segundos, en una disolucion 1 M de hidroxido sédico a 60
°C, para lavar la superficie de las mismas y asegurar un buen contacto eléctrico entre

la espuma y la pinza.

Las propiedades de la capa de éxido generada durante la anodizacion dependen de
diversos parametros como el tiempo, la densidad de corriente, temperatura y de la
naturaleza y concentracion del electrolito (Burgos et al., 2003, Sanz et al., 2008, Sanz
et al., 2008, Sanz et al., 2009). Por ello, se deben de seleccionar unas condiciones de
anodizacién adecuadas, para asegurar que el tamafio de poros de la capa del éxido
generado sea superior al tamafio de las particulas de la suspension con la que se va a
realizar el recubrimiento, y de esta manera obtener una buena interaccién mecanica
entre la espuma y la alimina (Agrafiotis y Tsetsekou, 2000, Agrafiotis y Tsetsekou,
2000), asi como permitir una difusion rapida de los reactivos a través del recubrimiento
de alimina, es decir, hacer que los poros, en donde se encuentra la fase activa, sean
accesibles a los reactivos. Sin embargo, la limitacién reside en la pérdida de area

especifica.

La anodizacién se ha llevado a cabo en un tanque que contiene 10 L de una disolucién
de 0.08 M de acido oxalico y 0.5 M de acido fosférico. Para mantener la temperatura
del liquido constante, se ha introducido en el tanque un serpentin de cobre conectado
a un bafo de enfriamiento (Endocal RTE-110), agitado mediante borboteo con
nitrdgeno. Como catodo se ha utilizado una placa de cobre conectada, mediante una
pinza, al polo negativo de una fuente de alimentacion eléctrica (Delta Elektronika
SM3004-D) que opera entre 0-300 V y 0-4 A, y como anodo se ha utilizado la espuma

conectada al polo positivo de dicha fuente de alimentacion.

Lebn et al. (Ledn et al.,, 2011) estudiaron la influencia del tiempo (60-100 min),
temperatura (5-20 °C) y densidad de corriente (2-20 mA/cm?) en las caracteristicas, en
cuanto al tamafio de poro, densidad de poros y area especifica, de la capa de éxido
generada, de forma que al aumentar la temperatura (20 °C) o el tiempo de anodizacion
(100 min) aumenta la porosidad debido a que se obtienen poros con mayor tamafio,
pero por el contrario el &rea especifica es menor. Este hecho se ve aun mas

favorecido aumentando la densidad de corriente.

Las condiciones de anodizacion se han seleccionado en base a los mejores resultados

obtenidos por Ledn et al. (Le6n et al., 2011) es decir: 10 °C, 60 min y 2 mA/cm?®.
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Posteriormente, la espuma se seca durante toda la noche a 120 °C y finalmente se

calcina durante 4 horas a 600 °C.

> Preparacion de la suspensién y recubrimiento

La suspensién se ha preparado siguiendo un procedimiento similar al descrito por
Nijhuis et al. (Nijhuis et al., 2001). Para ello, particulas de 3 mm de y-Al,Os; se han
molido, utilizando un molino humedo de bolas, durante 20 h con el fin de reducir el
tamafio de particulas. Posteriormente, el lodo se ha secado durante toda la noche a
120 °C. La suspensién se ha preparado con un 20% en peso de sélido y como
aglutinante se utilizado un 10 % de una suspension coloidal de boehmita (20% en
peso). La suspension se ha estabilizado ajustando el pH entre 6.5-7 con acido nitrico
1M para evitar la floculacion de las particulas y se ha agitado durante 2 h. La

viscosidad de la suspensién obtenida ha sido 98 mPa-s.

Las espumas se han sumergido en la suspension durante unos minutos, el exceso de
liquido se ha eliminado aplicando una corriente de aire comprimido. Con el fin de
obtener un recubrimiento uniforme, las espumas se han fijado en un agitador
horizontal (IKA-WERK RE-162), haciéndolas girar a una velocidad de 20 rpm a
temperatura ambiente durante 3 horas. Las espumas se han secado durante toda la
noche a 120 °C y calcinado a 600 °C durante 4 h. Durante la calcinacién, la gibbsita y
la boehmita se disocian en torno a los 350-400 °C para formar una alimina con una
estructura amorfa, que cristaliza a alimina a los 550 °C (Kuo y Bourell, 1997,
Wierenga et al., 1998).

> Deposicion de la fase activa

La deposicion de la fase activa (paladio) se ha llevado a cabo mediante impregnacién
por intercambio i6nico en atmdésfera libre de agua (<0.2 ppm) y oxigeno (<0.8 ppm).
Como precursor se ha utilizado acetato de paladio y el contenido de paladio ha sido el
2% en peso (basado en la alimina). La cantidad de paladio necesaria se ha disuelto
en 25 ml de tolueno y se ha afadido lentamente a la espuma sumergida en 50 ml de
tolueno, dicha disolucién (color amarillo) se ha agitado durante 24 horas hasta que se
observé la decoloracion total de la disolucion. Las espumas se han secado durante
toda la noche a 120 °C y calcinado a 300 °C durante 4 h.

La deposicidon de la fase activa sobre la alimina molida (53-100 um) se ha realizado

siguiendo el mismo procedimiento descrito anteriormente.
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Finalmente, el paladio depositado en ambos soportes se ha reducido sumergiéndolas

en una disolucién de borohidruro de sodio (50 mol de NaBH, por mol de Pd).

7.1.2 Caracterizacion de los catalizadores

Se han llevado a cabo ensayos de caracterizacion asociados a cada una de las etapas
de preparacion de las espumas como catalizadores.

> Anodizado

La morfologia de las espumas de aluminio de 40 ppi se analiz6 mediante microscopia
electrénica de barrido (SEM, Philips XL 30 ESEM-FEG).

curr | 10 / HV mag | WD —1ym——

8 pA 5.00kV |30000x 11.7 mm B3

1.48 pA 1:20:27 PM | 5.00 kV | 2000 x [10.0 mm

Fig. 7.1. Micrografias obtenidas por SEM para la espuma de aluminio de 40 ppi: a) espuma sin
anodizacion (fresca), b) espuma anodizada y c) espesor de la capa oxidada (anodizada).
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En la Fig. 7.1 se muestran las micrografias mas representativas. Como se puede
observar, mediante la anodizacion se obtiene una capa con una estructura rugosa (Fig.
7.1b) en comparacion con la espuma fresca (Fig. 7.1a). Asimismo, en la Fig. 7.1C se
observa claramente la formacion de dicha capa con un espesor de aproximadamente
14 um. Por otro lado, el tamafio de las cavidades se ha determinado midiendo el
diametro de 15 poros a partir de distintas imagenes microscopicas de la espuma,

presentando un tamafio comprendido entre 0.9-4 um.

Como se ha comentado, el proceso de anodizacién conlleva a la formacién de una
capa de 6xido con una estructura rugosa, lo cual a su vez hace aumentar el area
especifica. Este hecho se ha comprobado mediante el andlisis de adorcién-desorcién
de nitrégeno (BET), obteniendo un &rea especifica de 0.48 m%g para la espuma

anodizada.

> Preparacion de la suspensién y recubrimiento

En relacion con el recubimiento, el didmetro medio de la suspension se ha
determinado con un analizador de tamafio de particulas (Coulter N4 Plus), obteniendo
un valor medio de 0.8 um. Este tamafio de particula puede penetrar en las cavidades
superficiales del soporte, ya que el tamafio de las particulas es menor que el de las

cavidades (0.9-4 um).

Tabla 7.1. Porcentaje del recubrimiento obtenido en las espumas de aluminio de 40 ppi.

Muestra Recubrimiento y- Pérdida masay- Recubrimiento final
Al;03 (%) Al;0s3 (%) y-Al,03 (%)
1 6.9 18.5 5.7
2 6.8 15.6 5.7
3 6.5 16.7 5.5
4 6.7 17.7 5.6
5 6.6 8.8 6.1
6 8.2 5.9 7.8
7 8.8 10.0 7.9
8 7.1 8.9 6.5

En la Tabla 7.1 se muestra el porcentaje del recubrimiento obtenido mediante una séla
impregnacién. La cantidad de y-Al,O3 se ha calculado por la diferencia de peso entre la
espuma con recubrimiento (una vez calcinada) y la espuma sin recubrimiento

(anodizada). Exceptuando las espumas 6 y 7, se obtiene un porcentaje promedio de
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6.8%=0.5, valor muy parecido al obtenido por Ledn et al. (Ledn et al., 2011) 6.2%=0.7
para una espuma metélica de 40 ppi.

Para evaluar la estabilidad mecanica del recubrimiento, las espumas se han
introducido en un bafio de ultrasonidos (Haver USC 200-78) durante 15 min. En la
Tabla 7.1 se observa que el porcentaje de pérdida del recubrimiento se encuentra
comprendido entre el 6 y el 19%, aunque dichas pérdidas son sustanciales hay que
tener en cuenta que el estrés al que estdn sometidas las espumas en el bafio de
ultrasonidos es mayor que cuando se utilicen como hélices de agitacion. Al final se
obtienen unas espumas con un porcentaje de recubrimiento de 5.85%z+0.4,

exceptuando las espumas 6y 7.

Los resultados mediante adsorcion-desorcién con nitrégeno indican que la espuma
con recubrimiento presenta una superficie especifica de 10.4 mzlgespuma, dicho valor es
aproximadamente 21 veces superior que la superficie especifica de la espuma
anodizada. La superficie especifica obtenida es inferior a la obtenida por Le6n et al.
(Le6n et al., 2011), 14.6 m?gespuma, para una espuma metalica con la misma
densidad de poros. Sin embargo, esta diferencia puede deberse a que en este caso la

cantidad de y-Al,O3 en la espuma es ligeramente inferior, 5.8 g frente a los 6.2 g.

En la Fig. 7.2 se muestran las micrografias de algunas de las espumas, en las que se
puede observar claramente la capa del recubrimiento de y-Al,Os. Dicha capa presenta
una estructura muy rugosa tipica de la y-Al,Os, con un espesor comprendido entre 6.2

y 16.5 pm.

curr | 11/4/2013 | HV

curr | 11/4/2013 HV  |mag B ) ) w:n [~
1.48 pA  8:27:30 AM | 5.00 kV | 5000 x 9.0 mm

1.48 pA 8:58:28 AM | 5.00 kV | 6 000 x 2 B10

Fig. 7.2. Micrografias obtenidas por SEM para la espuma de aluminio de 40 ppi con recubrimiento de
1-Al>Os3.
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> Deposicion de la fase activa

La deposicion de la fase activa se ha realizado utilizando acetato de paladio (Sigma-
Aldrich). El contenido de paladio en las espumas y en el catalizador en forma de polvo
se ha determinado disolviendo una cantidad conocida del catalizador en agua regia, y
posteriormente analizando la disolucién acuosa mediante ICP-OES. En el caso de las
espumas también se ha estimado como la diferencia entre la espuma con
recubrimiento de y-Al,O3; y la espuma impregnada con la fase activa una vez calcinada.

Los resultados indican que en el caso de las espumas el contenido de paladio es de

1.9%+0.23 y en el catalizador en forma de polvo es de 1.8%.

-
|

50 sl

Fig. 7.3. Micrografia obtenida por TEM para la
espuma de aluminio de 40 ppi con deposicién de la
fase activa (Pd).
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Fig. 7.4. Histograma de distribucién del diametro de las particulas de
paladio depositadas en la espuma de aluminio de 40 ppi.
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En el caso de las espumas el diametro del paladio se ha determinado midiendo el
diametro de 100 particulas, a partir de las micrografias obtenidas mediante
microscopia electrénica de transmision (TEM). En la Fig. 7.3 se muestra una de las
micrografias mas representativa, en la que de observa una buena dispersion del

paladio con particulas de tamafio homogéneo.

El diametro de las particulas que se encuentra con mayor frecuencia se encuentra
comprendido entre 2 y 7 nm (Fig. 7.4), sin embargo de forma general el didmetro se
encuentra comprendido entre 1y 10 nm.

7.2 Ensayos de reaccion

7.2.1 Procedimiento experimental

Los ensayos de reaccion se han llevado a cabo en el dispositivo experimental descrito
en el apartado 5.3.1.1. Todos los experimentos se han realizado en 3 L de metanol,
empleando hidrégeno puro, a 40 °C, Qu,=10 mL/min, 1 atm, 7.2+10° mol/L (1000 ppm)

de m-nitrotolueno y paladio como catalizador.

El sistema de agitacion consiste en 4 espumas con un 1.9% en peso de fase activa,
que funcionan como hélices de agitacion. Para comparar los resultados con respecto
al reactor trifasico de tanque agitado convencional, se ha realizado un experimento en
las mismas condiciones de operacion empleando el catalizador en forma de polvo y un
agitador Rushton de 6 palas. En este caso la cantidad de catalizador necesaria se ha
calculado de forma que en ambas configuraciones se tenga la misma cantidad de

paladio, teniendo en cuenta el porcentaje de paladio en dicho catalizador (1.8%).

El reactor se carga con 2960 mL de metanol haciendo uso de un embudo a través de
un orificio situado en la tapa superior del reactor, posteriormente se cierra el orificio
mediante un tapén ciego roscado de acero inoxidable. A continuacién, se pone en
marcha el sistema de calentamiento, haciendo circular el agua a través del
encamisado y se fija la temperatura de operacion. Asimismo, se fija el caudal de
hidrégeno y se hace pasar a través del reactor. Una vez que se ha alcanzado la
temperatura de operacion se introducen 40 mL de la disolucion concentrada de m-

nitrotolueno mediante una jeringuilla de 100 mL desde la parte superior del reactor.
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Durante el transcurso de la reaccion se toman unos 3 mL de muestra cada cierto
tiempo haciendo uso de una valvula situada en la parte inferior del reactor. Para evitar
la posible salida del catalizador cuando se utiliza el catalizador en forma de polvo la
toma de muestra se realiza mediante la succiéon con una jeringuilla acoplada a una
aguja que se encuentra en el seno del liquido, una vez que se toma la muestra se
desacopla la jeringuilla y se coloca un tapén roscado en la parte superior de la aguja,
para evitar que el reactor fugue.

Cabe destacar que en el caso de las espumas los experimentos se han realizado con
las mismas espumas. Entre cada experimento es necesario lavar el reactor, para ello
en primer lugar se vacia el reactor y se vuelve a cargar con metanol hasta que las
espumas estén completamente sumergidas, posteriormente se pone el sistema de
agitacion y se deja unos 15 min. Transcurrido dicho tiempo se para la agitacion y se

descarga el reactor.

7.2.1.1 Metodologia analitica

La muestras recogidas durante la reaccibn se han analizado mediante un
cromatografo de gases (GC) de la marca Varian CP-3800, empleando un detector de
ionizacion de llama (FID) y una columna de silice fundida (CP-SIL-5CB). La
temperatura de inyeccién es de 250 °C y la separacion entre los dos picos se logra
variando la temperatura de la columna siguiendo la siguiente rampa: desde la
temperatura inicial 80 °C (manteniendo dicha temperatura 2 min) hasta 250 °C
(manteniendo dicha temperatura 0.5 min) a razén de 20 °C/min, de forma que el
tiempo total del método de analisis es de 11 min. Como gas portador y “make-up” se

ha utilizado helio y el volumen de inyeccion de la muestra es de 10 um.

Las concentraciones del m-nitrotolueno y m-toluidina se han determinado haciendo

previamente la recta de calibrado para ambos compuestos.

7.2.1.2 Resultados

En este caso se ha estudiado la influencia de la velocidad de agitacion en la

hidrogenacion catalitica de nitrotolueno empleando 4 espumas de aluminio con un
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1.9% de paladio que funcionan como hélices de agitacion. Los experimentos se han
llevado a cabo a 40 °C, Q=10 mL/min, 1 atm, 7.2:10° mol/L (1000 ppm) de m-
nitrotolueno y 550, 700 y 900 rpm. Los resultados obenidos (jError! No se encuentra
| origen de la referencia.) indican que la reaccidn sélo tiene lugar en presencia del
catalizador, ya que en el experimento realizado sin catalizador la conversion es muy
pequeiia (3 %).

Al aumentar la velocidad de agitacion aumenta la velocidad de reaccion,
especialmente cuando se aumenta desde 500 hasta 700 rpm. Este hecho sugiere que
la transferencia de materia, bien sea la transferencia gas-liquido o la transferencia
liguido-sélido, son importantes. Sin embargo, al aumentar la velocidad de agitacion
desde los 700 hasta las 900 rpm la velocidad de reaccibn se ve ligeramente
favorecida, lo cual indica que en este caso la resistencia debida a la transferencia de
materia es menos importante y por tanto la velocidad de reacciébn se encuentra
principalmente bajo control cinético.
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Fig. 7.5. Influencia de la velocidad de agitacién en la hidrogenacion
catalitica de m-nitrotolueno en un reactor trifasico de tanque agitado
utilizando espumas como hélices de agitacion a 40 °C, Qn2=10 mL/min, 1
atmy 7.2¢10° moliL (1000 ppm) de m-nitrotolueno:(¢) 550 rpm, (m) 700
rpm, (A) 900 rpm y (x) 700 rpm sin catalizador y agitador Rushton de 6
palas. Lineas: ajuste primer orden respecto al m-nitrotolueno.

La hidrogenacion se ajusta bastante bien a una cinética aparente de primer orden
respecto al m-nitrotolueno. Dicho ajuste se representan como lineas en la Fig. 7.5y en

Tabla 7.2 se muestran los valores de las constantes cinéticas aparentes asi como los
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coeficientes de correlaciéon obtenidos.

En todos los casos se obtienen unos

coeficientes de correlacion proximos a la unidad..

Tabla 7.2. Valores de las constantes cinéticas aparentes y los coeficientes de correlacién obtenidos en
la hidrogenacion catalitica de m-nitrotolueno en un reactor trifasico de tanque agitado utilizando
espumas como hélices de agitacién a 40 °C, Qu2=10 mL/min, 1 atm, 7.2+10° mol/L (1000 ppm) de m-
nitrotolueno y distintas velocidades de agitacion.

Velocidad de K (min Coeficiente de
agitacion (rpm) aparente correlacion (%)
550 0.067 0.998
700 0.094 0.995
900 0.10 0.990

Los analisis de mas muestras mediante GC revelan que el producto mayoritario de la
reaccion es la m-toluidina. En la Fig. 7.6 se observa que al aumentar la velocidad de
agitacion aumenta la concentracion de m-toluidina (500-700 rpm), mientras que la

concentracion de m-toluidina es practicamente la misma a 700 rpm y 900 rpm.
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Fig. 7.6. Distribucion de la m-toluidina obtenida en la hidrogenacion
catalitica de m-nitrotolueno en un reactor trifasico de tanque agitado
utilizando espumas como hélices de agitacién a 40 °C, Qu2=10 mL/min, 1
atmy 7.2+10° moliL (1000 ppm) de m-nitrotolueno:(¢) 550 rpm, (m) 700
rpm y(A) 900 rpm.

Por otro lado, la forma de las curvas (Fig. 7.6) indican que la m-toluidina es un
producto final, ya que no se observa ningun maximo de concentracion. Ademas, a 550
rpm la selectividad hacia la m-toluidina es de 0.65y 0.73 a los 5 y 10 min de reaccion

respectivamente, y por encima de los 10 min las selectividades son mayores de 0.82,
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a 700 rpm la selectividad es de 0.81 a los 5 min, y a partir de este valor son mayores
de 0.91, finalImente a 900 rpm la selectividad es de 0.75 a los 5 min, y por encima de
este valor las selectividades son mayores de 0.83. Los resultados indican que la
hidrogenacion de m-nitrotolueno tiene lugar principalmente en una sola etapa ( Fig.
7.7):

CHs CHs

pd
+ 3 H; —_— + 2H0

NO; NH:

Fig. 7.7. Esquema de reaccion para la hidrogenacion catalitica de m-nitrotolueno.

En cuanto la estabilidad de las espumas, una vez realizados los experimentos se ha
repetido el primer experimento en las mismas condiciones de operacion, obteniendo

practicamente los mismos resultados, con un error maximo del 8 %.
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Fig. 7.8. Hidrogenacion catalitica de m-nitrotolueno en un reactor trifasico
de tanque agitado convencional utilizando un agitador Rushton de 6
palas a 40 °C, Qu=10 mL/min, 1 atm y 7.2+10 mol/L (1000 ppm) de m-
nitrotolueno, 2.56 g de catalizador y 900 rpm:(¢) concentracion de m-
nitrotolueno y (m) concentracion de m-toluidina. Linea: ajuste primer
orden respecto al m-nitrotolueno.

Con la finalidad de evaluar la estabilidad mecéanica de las mismas se han pesado las
espumas una vez realizados todos los experimentos, los resultados revelan que las
pérdidas de masa promedio son del 0.7 % + 0.4.
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Para poder evaluar el comportamiento de las espumas con respecto al reactor trifasico
de tanque agitado convencional se ha realizado un experimento empleando un
agitador Rushton de 6 palas a 40 °C, Qy,=10 mL/min, 1 atm, 7.2+10° mol/L (1000 ppm)
de m-nitrotolueno, 900 rpm y 2.56 g de catalizador.

Los resultados obtenidos se muestran en la Fig. 7.8. La reaccion sigue una cinética de
primer orden respecto al m-nitrotolueno, obteniendo una constante cinética aparente
de 0.05 min™ con un coeficiente de correlaciéon de 0.991. Como producto principal se
obtiene m-toluidina. A los 5 min la selectividad hacia dicho compuesto es de 0.6, a los
10 min de 0.89 y a partir de dicho valor la selectividad es mayor de 0.92.

En la Fig. 7.9 se comparan las constantes cinéticas aparentes obtenidas en los
experimentos realizados para los dos sistemas de agitacion. En el caso de las
espumas se observa que al aumentar la velocidad de agitacion la constante cinética
aparente aumenta de forma asintética, lo cual indica que en las condiciones en las que
se llevaron a cabo los experimentos la resistencia a la transferencia de materia es

importante.
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Fig. 7.9. Comparacion de las constantes cinéticas aparentes obtenidas
en la hidrogenacion de m-nitrotolueno en un reactor trifasico de tanque
agitado utilizando dos agitadores distintos: (¢) 4 espumas de 40 ppi y (m)
agitador Rushton de 6 palas.

Comparando los resultados obtenidos con ambos sistemas de agitacion a 900 rpm, en
las mismas condiciones de operacion y utilizando la misma carga de catalizador se
observa que con las espumas la constante cinética aparente es el doble (0.10 min™)

con respecto a la obtenida con el agitador Rushton (0.05 min™). Estos resultados
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indican que las espumas mejoran significantemente la transferencia de materia, sin
que ello suponga un mayor consumo de potencia de agitacion (12.5 kw/m? frente a los
11.3 kwW/m? en el caso del agitador Rushton). Ademas con el uso de las espumas se
facilita el proceso de recuperacion del catalizador al finalizar la reaccion, ya que en el
caso del catalizador en polvo es necesario recuperarlo, por ejemplo, mediante
filtracion, mientras que en el caso de las espumas esta etapa no haria falta ya que se

encuentran ancladas al agitador.
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Conclusions

The main conclusions of the experimental results obtained in this thesis are summarized

below.

Kinetics of homogeneous catalytic oxidation of phenol

e PH has an important effect on the reaction: at pH 2 reaction rate is similar as in the
un-catalysed reaction, whereas at pH 4, reaction rate reaches a maximum.

e The analysis of intermediate products revealed the presence of hydroquinone,
catechol, p-benzoquinone and oxalic and maleic acids and a solid as undesired side
product.

e The oxidation of phenol exhibits an induction period with very low phenol conversion,
which increases as the temperature decreases and it is inversely proportional to
oxygen pressure.

e Phenol oxidation at pH 4 proceeds through two routes which take place
simultaneously: homolytic (free radical) and heterolytic (ionic) reaction. An increase in
oxygen concentration or temperature copper has a positive effect on the reaction
rate.

e The kinetic model obtained at pH 4 is first order with respect to phenol and 0.5 order
respect to copper and oxygen, with an activation energy of 75 £ 15 kJ/mol and a
preexponential factor 9.13- 10” L/molh. The model predicts all the experimental

results with an error of £ 20%.

Heterogeneous catalytic oxidation of phenol

e The catalyst deactivation (CuO /y—Al,O3) is due to leaching of the active phase, as a
consequence of pH decrease during the reaction, caused by the formation of short
chain organic acids (maleic and oxalic acid). In all experiments the overall reaction
rate is first order with respect to phenol.

e The analysis of the variables affecting the leaching of copper (temperature, initial
concentration of phenol and pH) shows that this phenomena is notably influence by
the pH, the lowest percentage of catalyst loss was obtained at pH 7.

e The reaction mechanism and the overall reaction rate are also affected by the pH. At
acidic pH the same reaction products, that in the homogeneous oxidation, were
obtained. However, at basic pH maleic acid, oxalic acid and the solid were obtained,
i.e quinones compounds were not found, constituting a less toxic oxidation route but

kinetically slow.
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The overall rate of the homogeneous oxidation, due to copper leaching, is important
and cannot be neglected in acidic pH.

Hydrodynamics and mass transfer using solid foams

Trickle-bed reactor: experiments carried out in the trickle regime using ceramic foams
as packing. The dynamic liquid holdup and the volumetric mass transfer coefficient
increase as the liquid superficial velocity increases, remaining almost constant with
increasing gas superficial velocity. The correlations proposed for both parameters can
predict the experimental results obtained with a maximum error of + 10%.

Stirred Tank Reactor: experiments carried out using aluminum foams and Rushton as
stirrers. For both types of stirrer the mass transfer coefficient increases with
increasing stirrer speed. For the same power input the mass transfer coefficients
obtained using aluminum foam are higher than those obtained using a Rushton

stirrer.

Phenol catalytic oxidation reactor in the trickle bed reactor

Total batch with liquid recirculation

Increasing liquid velocity increases the phenol conversion from 37 to 59% due to the
decrease in the percentage of mass transfer resistance, 87 to 21%, as consequence
of the increase in the mass transfer coefficient.

Increasing copper concentration or temperature has a positive influence on the
reaction rate due to the decrease in the percentage of reaction resistance, 79 to 75%
for copper and 89 to 79% in the case of temperature, as a result of their influence on
the intrinsic kinetics rate.

The use of foam improves the overall reaction rate compared to the spray tower
(without packing), obtaining a phenol conversion of 82% and 56%, respectively after
seven hours.

The mathematical model proposed from the mass balances, taking into account the
kinetic model and hydrodynamic and mass transfer correlations experimentally

obtained, is able to predict the experimental results with a maximum error of + 20%.
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Continuous with partial liquid recirculation

Increasing residence time has a positive influence on the kinetic term of overall
reaction rate, due to the decrease in the percentage of reaction resistance 61 to 57%,
as a result the phenol conversion increases.

Phenol oxidation rate is improved by an increase in copper concentration or
temperature due to the decrease in the percentage of reaction resistance.

Ligquid velocity has a greater influence on the mass transfer coefficient than in the
liquid holdup, so increasing liquid velocity the reaction rate increases due to the
decrease in the percentage of mass transfer resistance.

The model has been validated successfully, being able to predict the experimental

results obtained with a maximum error of + 20%.

Comparison foams and glass spheres

The effectiveness of the foam increases as the liquid velocity increases, achieving
higher conversions of phenol due to the decrease in the percentage of mass transfer
resistance, from 93 to 39%, as consequence of the increase in the mass transfer

coefficient.

Hydrogenation of m-nitrotoluene in a three-phase stirred tank reactor

Experimentally it has been found possible to prepare palladium catalysts supported
on aluminum foam.

The use of a stirrer consisting of a aluminum foam, significantly increases the reaction
rate with respect to the use of Rushton stirrer and powdered catalyst, without
involving a greater power consumption. The apparent kinetic constant is twice higher

due to the increase in the mass transfer coefficients.
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Anexos

A.1 Calculo de las propiedades fisicas y de transporte

En este apartado se presentan las ecuaciones empleadas en los diversos calculos

gue se han realizado a lo largo de la presente tesis doctoral.

A.1.1. Calculo de las propiedades fisicas

Para el célculo de dichas propiedades se ha considerado que el liquido es agua pura,
ya que las concentraciones de fenol, cobre y fosfatos son lo suficientemente bajas

como para poder considerar despreciable su influencia en dichas propiedades.

La densidad, viscosidad y tension superficial del liquido, asi como la densidad del
oxigeno en funcion de la temperatura se han obtenido del Perry's Handbook (Green y
Perry, 2008).

A continuacién se muestran las ecuaciones utilizadas para el calculo del resto de

propiedades.

e Presidn de vapor del agua (P§,0): ecuacion de Antoine

B
logP%,0 = A —— Ec.A.1
09Ftg20 T+C [ ]

Pf,0, mmHg, T es la temperatura, °C, A, B y C son las constantes de la ecuacion de
Antoine: 99<T<374: A=8.14019, B=1810.94 y C=244.485 (Kueper et al., 2014).

e Concentracion de oxigeno disuelto (Cgp): ley de Henry

Co=— [Ec.A.2]

donde P;, es la presién parcial del oxigeno, atm y H es la constante de Henry,
L/(atm-mol). El valor de la constante de Henry en funcién de la temperatura se calcula

mediante la siguiente ecuacion (Smith y Harvey, 2007):

H(T) = Hyerexp [—C <% - Tlf)] [Ec.A.3]
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donde H,.r es la constante de Henry a la temperatura de referencia (Ty..r, K) y C es
una constante, cuyo valor para el oxigeno es de 1700 K. A 25 °C H,.;=769.23

L/(atm-mol) (Sander, 2014).

e Difusividad de oxigeno en agua (Dy3): ecuacion de Wilke y Chang (Wilke y Chang,
1955)

(KszoMHzo)O'S

Doz = 74‘ " 10_8 T
%

[EC.A.4]

donde T es la temperatura, K, ¥y, €s el parametro de asociacién para el agua (2.6
(Reid et al., 1977)), My, es la masa molecular del agua, 18 g/mol, y; es la viscosidad
del liquido, cp y V3¢ es el volumen molar del oxigeno a la temperatura normal de
ebullicion (25.6 cm®/mol (Welty et al., 1984)).

A.1.2. Calculo de las propiedades de transporte para reactores de tanque agitado

e Coeficiente de transferencia gas-liquido (k;): ecuacion de Satterfield (Satterfield,
1970)

ngip\'”
k, = 0.42 5705 (—L > > [Ec.A.5]
Pr
U
Sc; = Ec.A.6
t D.pL [ ]

donde Ap es la diferencia entre la densidad del liquido y del gas y g es la aceleracion

de la gravedad.

e Calculo del area interfacial gas-liquido (ag;):

6&g
agL = d—b [ECA7]
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donde g; es la retencién de gas y d, es el didmetro medio de las burbujas. Para

liguidos puros (Froment y Bischoff, 1990):

\2/3 15 QLMD

L

donde uy; es la velocidad superficial de gas, 4Qg/nd$ ,Qg €s el flujo volumeétrico de

[EC.A.8]

oxigeno,o; es la tension superficial del liquido, N/m, dg es el diametro del agitador
(0.069 m), d, es el diametro del reactor (0.097 m), N es la velocidad de agitacion (10.8
s™) y N; es la velocidad de agitacion caracteristica para la aspiracion y dispersion del
gas sobre la superficie del liquido (3.8 s™). Esta ecuacion es valida para 0<u,;<0.05

m/s

Para liquidos puros y velocidades de agitacion N >2.5N;; (Froment y Bischoff, 1990):

0.9 d, (H, — Hs\“/?
N = 2‘*/%(1—;( Ld 5) [Ec.A.9]
S S

donde H; — H, es la altura del liquido por encima del agitador sin que exista flujo de
gas (0.024 m).

Para liquidos puros y N >2.5N;, d;, se calcula mediante la siguiente ecuacion (Froment
y Bischoff, 1990):

0.410;
b= |/ [Ec.A.10]
g(pL = py)
e Coeficiente de transferencia liquido-sélido (kg): (Carberry, 2001)
ked,\? d3A
< c P) 44121 (M) [Ec.A.11]
Doz 18u, Do,

donde d, es el didmetro del catalizador, m.
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e Célculo de la superficie externa de las particulas (a.):(Carberry, 2001)

_ 6m
Ppdyp

[Ec.A.12]

ac

donde m es la carga del catalizador, kg/m®y pp €s la densidad del catalizador, kg/m?.

A.1.3. Calculo de las propiedades de transporte en un reactor trifasico de lecho fijo de

goteo

e Célculo de laretencion dinamica de liquido (g;p)

La retencién dinamica de liquido para las esferas se calcula a partir de la correlacion

propuesta por Wammes et al. (Wammes et al., 1991a):
€LD nm

donde ¢ es la porosidad del lecho, Re; es el nUmero adimensional de Reynolds para la

fase liquida y Ga; es el nimero adimensional de Galileo para la fase liquida.

pLurdy,
Re;, = ———
L i [Ec.A.14]
pgd; [Ec.A.15]
GaL = )
3

donde d, es el diametro de las particulas.

La ecuacion Ec.A.13 es valida para esferas de vidrio de 3 mm de diametro, para
Re;<11: n=0.36 y m=-0.39 y para Re;>15: n=0.55 y m=-0.42.

La retencién de liquido depende de la presion, de forma que al aumentar la presion

disminuye la retencion. Sin embargo, este efecto es practicamente despreciable, ya
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que por ejemplo Al-Naimi et al. (Al-Naimi et al., 2011) estuadiaron el efecto de la
presion en la retencion de liquido a 0.1 y 1 MPa utilizando un lecho de particulas de
catalizador de 1.6 mm para el sistema aire-agua, encontrando que para una velocidad
superficial de liquido de 0.003 m/s y un flujo de gas de 0.086 m/s la retencién de
liquido es de 0.15 a 0.1 MPa y de 0.14 a 1 MPa. Ademas, teniendo en cuenta que en
el presente trabajo se trabaja a una presion de 5 bar dicho efecto es despreciable.

Los mismos autores estudiaron el efecto de la temperatura en la retencién de liquido a
30 y 100 °C, obteniendo que para las mismas velocidades superficiales de gas y de
liquido descritas anteriormente y a 0.5 MPa la retencibn a 30 °C es de 0.15
aproximadamente y a 100 °C es de 0.13, es decir, la temperatura tiene un efecto un
poco superior que la presion. Asimismo, en el caso de las espumas, la retencién de
liguido se ha determinado a temperatura ambiente y la reaccién se ha llevado a cabo
a 140 °C, luego el efecto de la temperatura se va a tener en cuenta a través del efecto

de las propiedades del fluido al aumentar la temperatura.

Teniendo en cuenta que los experimentos se han realizado a 140 °C, 5 bar y
u;=3.3-10°m/s (Re,=45) y u;=7.7-10* m/s (Re,=11) la retencion de liquido dindmica se
calcula empleando la ecuacién Ec.A.13 con los correspondientes valores de ny m, y
las propiedades del fluido a 140 °C, resultando una retencién de liquido dindmica de

0.07 y 0.03 respectivamente.

En el caso de las espumas, la retencién dinamica de liquido se calcula teniendo en
cuenta las propiedades del fluido a la temperatura de reaccién, haciendo uso de la
correlacion propuesta en el capitulo 5 (ecuacion 5.5) con los correspondientes valores

de u; en cada experimento.

e Calculo del coeficiente de transferencia de materia (k;a)

El coeficiente de transferencia de materia por volumen de lecho se ha calculando
utilizando la correlacion propuesta por Goto y Smith (Goto y Smith, 1975) , ecuacion
Ec.A.16, para el sistema agua-oxigeno a 25 °C, presion atmosférica y esferas de vidrio

de 4 mm:

k 0.4 0.5
“l o8 (uLp L) ( all ) [EC.A.16]
159 PLDo>
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donde k,a es el coeficiente de transferencia de materia por volumen de lecho (s™), u,,
es la velocidad superficial del liquido (cm/s), p, es la densidad del liquido (g/cm?®), u;
es la viscosidad del liquido (g/(cmes)) y Dy, es el coeficiente de difusion del oxigeno

(cm?/s).

El coeficiente de transferencia de materia se ve afectado por la presion, de manera
que al aumentar la presion aumenta el coeficiente de transferencia de materia, lo cual
se puede atribuir al aumento de la retencion del gas y del area interfacial. Este efecto
es mas pronuciado en liquidos espumantes que en liquidos no espumantes (Ranade
et al.,, 2011). En este sentido, Larachi et al. (Larachi et al., 1998) estudiaron la
influencia de la presion, 0.3 - 1.1 MPa, en el coeficiente de transferencia de materia
para el sistema etiltriglicol+0.05 kmol de dietilamina y nitrégeno utilizando un relleno de
propilpropileno de 3.37 mm y L=6.67 kg/m?’s, obteniendo que a bajas velocidades
superficiales de gas (0.8 cm/s) y 0.3 MPa el coeficiente de transferencia de materia es
de 0.01 y a 1.1 MPa es de 0.02, luego el efecto de la presién en el coeficiente de
transferencia de materia se puede despreciar.

Teniendo en cuenta las propiedades del fluido y el coeficiente de difusién a 140 °C se
obtiene k,a =0.013 s™* (u; =3.3-10° m/s) y kya =0.007 s* (u,=7.7-10* m/s), y
suponiendo que a es igual que la superficie geométrica externa (a=1240 m?/m°®) se
obtiene k;,=1-10° m/s y k;=5.8-10° m/s

En el caso de las espumas, el coeficiente de transferencia de materia por volumen de
lecho se calcula teniendo en cuenta las propiedades del fluido a la temperatura de
reaccion, utilizando la ecuaciéon 5.12 (A=4.5 m"? y n=1.16), con los correspondientes
valores de u; en cada experimento, se obtienen los valores de k;a y suponiendo que

a es igual que la superficie geométrica externa (a=2545 m?m?) se obtiene k; ..

e Calculo de la caida de presiéon (—AP/Z)

La caida de presion para ambos lechos se ha calculado utilizando la correlacion

propuesta por Saez y Carbonell (1985) valida para el régimen de baja interaccion:

2
AP 1 ( Re; (Rey)
—— =—|4-—24+B~ 9 Ec.A.17

VA Kg( Gay + Gay )pgg [ ]
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g p 1
Ky =(1- %) [Ec.A.18]
. _ PglUgdp
= Ec.A.19
Rey -9 [Ec ]
243 3
. _ Pgdpge
Ga, = ————— Ec.A.20
A ICEPE meA20l

donde k, es la permeabilidad relativa de la fase gaseosa, A es la constante del
término viscoso de la ecuacion de Ergun, B es la constante del término inercial de la

ecuacion de Ergun y h; es una constante.

Para las espumas se han utilizado los siguientes valores (Saez y Carbonell, 1985):
A=180, B=1.8y h,=4.8.

En las espumas en lugar de utilizar d, se utiliza el D,, (suma del diametro de poro y el
diametro del “strut”) y los siguientes valores obtenidos por Stemmet (2008) para una
espuma de aluminio de 20 ppi: A=42.1:10°, B=14.03 y h,=3.88.
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A.2 Calculo de las resistencias difusionales y deduccion matematica de la
ecuacion para el célculo de los coeficientes de transferencia de materia en el

reactor trifasico de lecho fijo de goteo
e Calculo de la resistencias difusionales

En la expresion general de la velocidad para las reacciones cataliticas heterogéneas
gas-liquido-sélido intervienen la resistencia a la transferencia de materia a través de la
interfase G/L y la resistencia en la superficie del sélido (Fig. 1.2). Para una reaccién de
primer orden respecto al reactivo en fase gas (A) y al reactivo en fase liquida (B), la
reaccién tiene lugar a través de una serie de etapas lineales con respecto a A, por

tanto la ecuacion de la velocidad viene dada por (Levenspiel, 2004):

1
) =—7 L Hy  H _ H P [Ec.A.21]
kacacL ~ karacr = kacac ~ (kJ'Cg)e,f;

Como los experimentos se han llevado a cabo con oxigeno puro la resistencia de la
fase gaseosa es despreciable, como consecuencia la Ec.A.21 se puede simplificar

obteniendo:

(=) = Cac
4 1 1 1 [Ec.A.22]

karagr * kacac * (k" Cp)eafs

siendo k" es la constante cinética expresada por masa de catalizador, e4 es el factor
de efectividad y f; es el volumen de las particulas por volumen de reactor, es decir la

carga de sélidos.

Experimentalmente se ha determinado que la oxidacion catalitica heterogénea de fenol
es de primer orden respecto al fenol. En este caso se desconoce el orden respecto al
oxigeno, no obstante como los experimentos se han llevado a cabo con entrada
continua de oxigeno se puede suponer que la concentracion permanece constante y
en ese caso si la reaccion tuviese lugar con un orden distinto de uno se podria

linealizar dicho término, lo Unico que cambiaria en la Ec.A.22 seria la aparicion en el
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sumando correspondiente a la resistencia de la reaccion (tercer sumando del
denominador de la Ec.A.22) de un término relacionado con la concentracion de

oxigeno como consecuencia de la linealizacion.

Experimentalmente (Capitulo 4) se ha determinado que la velocidad de oxidacion de

fenol viene dada mediante la siguiente ecuacion:

(=7fenot) = kapCrenor [Ec.A.23]
—7
(_Tfenol) = (#Jgeno) = (_roxigeno) = b(_rfenol) [Ec.A.24]

b es el coeficiente estequiométrico, en el caso de la oxidacion total de fenol b=7. La
velocidad de reaccion del fenol se puede calcular ya que experimentalmente se
conocen los valores de kg, Y Creno; Y teniendo en cuenta la Ec.A.24 se puede calcular
la velocidad de reaccién del oxigeno. Simplificando la Ec.A22 la velocidad de reaccién

para el oxigeno se puede escribir como:

(_Toxigeno) = ktlllp Cac [Ec.A.25]

donde C4; es la concentracion del oxigeno en el equilibrio dada por la ley de Henry,
por tanto de la ecuacion Ec.A.25 se puede calcular kg, y comparando la Ec.A.22 y
Ec.A.25 se deduce:

1 1
- — [ECA26]
P Rtotal RGL + RS + Rreacci(m
1 1 1
Rep=7—"— Rs = 77— Rreaccion = 77 [Ec.A.27]
kALaGL kACaC (kA CB)@Af:S'

R;. Y Rs se calculan a través de las correlaciones indicadas anteriormente en el
apartado A.1.2, teniendo en cuenta las propiedades fisicas a la temperatura de
reaccion, C,; se calcula a través de la Ec.A.2 donde P;, seria la diferencia entre la
presion de operacién y la presién de vapor de agua calculada a partir de la Ec.A.1. En
el célculo de a. es necesario conocer el valor de la densidad del catalizador y éste se

ha determinado experimentalmente, resultando un valor de 715 kg/m®.

Teniendo todo esto en cuenta, de la ecuacion Ec.A.26 se puede calcular R,qqccion-

Los resultados indican que la transferencia de materia gas-liquido contribuye con un

3% sobre la resistencia total, luego se puede despreciar tal efecto.
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e Deduccion matematica de la ecuacion para el célculo de los coeficientes de

transferencia de materia en el reactor trifasico de lecho fijo de goteo

En el Capitulo 5 se expone la ecuacién para el calculo del coeficiente de transferencia
de materia gas-liquido a partir de la medida experimental de la concentracién de
oxigeno en disoluciéon. A continuacion se muestra la deduccién de dicha ecuacién a

partir de la teoria de la doble capa (Fig. A.1).

Interfase G/L

C|_ : kGa kLa :
I
I I
I Cui I
| |
| Cic |
I I
I I
| | Co
I
| |
I I
I I
I |
—

direccion del flujo
Fig. A.1. Perfil de concentracion segun la teoria de la doble

capa para la desorcion.

La velocidad de desorcién de oxigeno viene dada por:

_ 1 dNoxigeno

donde C;; es la concentracién de oxigeno en fase liquida, dada por la ley de Henry y
teniendo en cuenta la ecuacion de los gases ideales la Ec.A.28 se puede escribir

como:

L dNoxigeno

CgRT
) [EC.A.29]

= Noxl’geno =K, (CL - H

Suponiendo que el flujo es uniforme y Si,,; = ag.V, = agL€. Vg €l balance de materia en

un volumen diferencial de lecho (dVr=Sdz) para la fase liquida es:
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d(Q,Cy) = NoxigenoaGLngVR [Ec.A.30]

d(uLSCL) = NoxigenoaGLgLSdZ [ECA31]

S es la seccién del reactor y permanece constante, por tanto:

dc CcRT
uLd—ZL = aGLSLKL (CL - GH ) [ECA32]

C; es desconocido, realizando un balance global entre la entrada y un punto
cualquiera del lecho, es decir el oxigeno que se transfiere desde la fase liquida pasa a

la fase gaseosa:
uy,
(e = u_(CLO —C) + Cgo [Ec.A.33]
G

sustituyendo la ecuacién Ec.A.33 en la Ec.A.32 resulta:

ac, RT u, CsoRT
uLE = aGLSLKL [CL - 7% (CLO - CL) - H ] [ECA34]
sacando factor comun a RT y H reorganizando se obtiene:
u,dC, Kpag RT [<H +uL)C (uLCLO c )]
e dz  H RT " ug) * Ug Go [Ec.A.35]
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