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RESUMEN

Los triglicéridos, principal componente de las grasas y aceites de origen vegetal o animal,
son una importante fuente renovable de energia y han sido utilizados con este fin de
diferente manera.

Una opcidn de creciente interés consiste en convertirlos mediante un proceso conocido
como hidrotratamiento catalitico, el cual consiste en someterlos a alta temperatura y
presién de hidrégeno en presencia de un catalizador adecuado para convertirlos en una
mezcla de parafinas e isoparafinas aptas para ser usadas como biocombustible.
Actualmente, aparece como una de las tecnologias mas convenientes disponibles para
la generacién de biocombustibles totalmente compatibles con los combustibles liquidos
tradicionales derivados del petréleo. Adicionalmente, se trata de una tecnologia versatil,
lo que permite dirigir el proceso a la obtencion de combustibles tipo gasoil (Green diésel)
o combustible para aviacién (biojet fuel), segun el rango de largos de cadena de los
hidrocarburos del producto y teniendo en cuenta las ramificaciones. Asimismo, los
subproductos que se generan son de mayor valor que la glicerina de baja calidad
asociada a la produccidon de biodiesel, ya que en su lugar se obtiene propano.
Adicionalmente, se generan subproductos gaseosos como CO y CO;, con potencial para

ser utilizados en otros procesos de sintesis.

En esta Tesis se estudié el hidrotratamiento catalitico de aceites y grasas comestibles y
aceites de descarte de procesos de fritura, para la obtencién de un producto constituido
por una mezcla de hidrocarburos apta para ser usada como combustible. Para ello se
sintetizaron y caracterizaron distintos catalizadores, que se ensayaron utilizando dos
modalidades de reaccidn, en un reactor discontinuo y en un reactor tubular continuo.
En ambos casos se estudié el efecto de las variables operativas sobre el rendimiento del

proceso y las caracteristicas del producto.

Operando el reactor discontinuo a 350 °Cy 100 bar de H, durante 4 h y realizando purgas
regulares utilizando los catalizadores de metales nobles PtO, y Pd/Al,O3 lograron
convertir el aceite de girasol de alto oleico a hidrocarburos en un 93 y 98 %,

respectivamente.



Debido al alto costo de los catalizadores anteriores se ensayo un catalizador NiMo/Al,03
comercial, comunmente utilizado en las refinerias convencionales. Con este catalizador
pretratado mediante reduccidn o sulfuracidon, se alcanzaron conversiones a
hidrocarburos del 40 y 89 %, respectivamente, en las mismas condiciones de reaccién

mencionadas.

Si bien la sulfuracién aumenté notablemente la actividad catalitica del NiMo/ Al,Os, se
evaluaron alternativas que permitan evitar los inconvenientes asociados a dicho
pretratamiento, entre ellas su modificacién mediante el agregado de Ce. La catalisis con
NiMoCe/Al,O3 permitié alcanzar una conversiéon a HC de 46 % en 4 h de reaccion y de 68
% cuando la reaccidn se prolongd por 2 h adicionales. Como otra alternativa libre de
azufre se evalué la eficiencia de un catalizador novedoso, niquel gadolinio dopado con
cerio (Ni-GDC), elaborado mediante combustiéon de gel, con el cual la conversién a

hidrocarburos fue 81 %.

En el caso de los ensayos en modalidad continua se utilizé un reactor tubular vertical
conteniendo el lecho catalitico y suministrando en flujo descendente tanto el aceite a
tratar como el hidrégeno. El estudio de la reaccidén bajo esta modalidad es de sumo
interés dado que la tecnologia es facilmente integrable al proceso de una refineria de
petréleo convencional.

Cuando se ensayd bajo esta modalidad el catalizador NiMoCe/Al,O3; previamente
reducido para el tratamiento de aceite de girasol alto oleico a 350 °C, 50 mL/min de H;
a 50 bar y flujo de aceite de 0,10 mL/min se alcanzd una conversién a hidrocarburos del
59 %, algo superior a la obtenida en modalidad discontinua. Sin embargo, cuando se
utilizé el catalizador NiMo/Al,03 previamente reducido para el tratamiento del mismo
aceite en condiciones similares la conversidn a hidrocarburos fue del 100%, lo que indica
un desempeiio muy superior de este catalizador en continuo que en la modalidad
discontinua.

Los resultados obtenidos bajo ambas modalidades de reaccién demostraron que el
catalizador NiMo/Al,O3 representa una alternativa atractiva a los catalizadores de
metales nobles, ya que permite alcanzar altas conversiones si se lo trata previamente
mediante sulfuracion o reduccidn segun se opere en discontinuo o continuo,

respectivamente. Adicionalmente, la utilizacion de Ce ya sea para el dopado del
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NiMo/Al,Os3 o para su uso combinado en Ni-GDC aparece como una alternativa atractiva
para evitar la aplicacion de sulfuracion, si bien requiere de estudios adicionales.

El analisis de la composicién de los productos obtenidos mostrd una distribucién de
largos de cadena en los hidrocarburos generados muy dependiente de las condiciones
de reaccion y del tipo de catalizador utilizado. Es base a esta distribucion se analizé el
grado de participacién de los diferentes tipos de procesos involucrados (hidro-
deoxigenacion, hidrodecarbonilacién, hidrodecarboxilacién y cracking). Asimismo, estos
fendmenos determinan que es posible en funcidn de los pardmetros operativos dirigir
en proceso hacia productos con una distribucidon de largos de cadena mds o menos
homogénea y enriquecida en determinada fraccidon segun el uso al que se lo destine, lo

que aporta gran versatilidad a este proceso.
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FFA- Acidos Grasos Libres
HC- Hidrocarburos
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GD- Green Diesel

BJF- Biojet Fuel

HOSFO- Aceite de girasol alto oleico

RBO- Aceite de salvado de arroz

RBOf- Aceite de salvado de arroz de fritura
RBOox- Aceite de salvado de arroz oxidado

Pox- Producto obtenido del hidrotratamiento de RBO

Vil



1. ANTECEDENTES'Y
FUNDAMENTO TEORICO



Contenido

1. ANTECEDENTES Y FUNDAMENTO TEORICO .....cocveviiiieieiieieteieeeeeeete e ve s 9
1.1.- Demanda energética y cambio ClimatiCo.......ccecviiieiiiiiiiccie e 11
1.1.2.- Consumo energético €N UFUGUAY .....ceeivrcuieeiiiiiiereiiieeeeesiieeessieeeessreeessssseeesssnsensssnsnens 12
1.2.- Biocombustibles liquidos derivados de aceites vegetales........cccvevevciveiiiiiieeinicieeeeiieeennn 16
1.2.1.- Transesterificacion de grasas y aCeIteS......cccveviiiiicciie e e e 18
1.2.2.-Hidrotratamiento catalitico de grasas y aCeites ........cccceeceeeiiecieeeeciiiee e 19
1.2.2.1.- Mecanismos de reaccion inVOIUCIrados .........ceevveerierieniinieeieeieesee st 20
1.2.2.2.- CataliZadorES . ..o eeeeiee ettt ettt e e s re e e sareeas 23
1.2.2.3.- Situacidn local y escenario mundial.........ccoocvieiiriiiiiinciiie e 25

ST 2 Y1 o] [ToY =4 =Y i - ISR 28

10



1.1.- Demanda energética y cambio climatico

La situacién econdmica y la demanda energética mundial estdan muy ligadas. La
humanidad ha experimentado un cambio en sus habitos y costumbres, que ha
incrementado la demanda energética. Existe una relacidn entre la actividad de los seres
humanos con los cambios climaticos, y la responsabilidad en el calentamiento global

(IPCC, 2021).

En 2021 la energia eléctrica generada con carbdn subié un 9 % respecto a 2020, un
nuevo maximo histérico, y un 2 % mas que el récord establecido en 2018, siendo el
mayor aumento porcentual registrado al menos desde 1985. Este aumento elevo el
porcentaje de la energia eléctrica generada a partir de la quema de carbdn al 36 % de
electricidad mundial. La generacion de CO, también alcanzé un récord histérico, subio
un 7 % en 2021 respecto al 2020 y superé el récord incremental anterior del 3 % en 2018,

el mayor incremento porcentual desde 2010 (Ember, 2022).

En 2021, la energia edlica y solar generaron mas de una décima parte (10 %) de la
electricidad mundial; duplicando la participacién que tenia en 2015, cuando se firma el
Acuerdo de Paris (4,6 %). Las fuentes de electricidad limpia combinadas generaron el 38
% de la electricidad mundial, superando al carbén (36 %) en 2021. En este afio, cincuenta

y siete paises superaron el 10 % de generacién de energias edlicas y solar (Ember, 2022).

Las estrategias de cambiar energias de origen fosil (petréleo, carbdn y gas natural) por
energias renovables (edlica, solar, hidroeléctrica, biocombustibles) deben emplearse
para revertir el aumento de las emisiones mundiales, y de esa forma hacer frente al

cambio climatico (Ember, 2022; Gholizadeh et al., 2016).

Para revertir el impacto climatico es necesario mantener el objetivo climatico mundial
de mantener el aumento de la temperatura media mundial por debajo de 2 °C con
respecto a los niveles preindustriales y continuar con el esfuerzo para limitar el aumento

de la temperatura a 1,5 °C (ONU, 2015).

Actualmente, la Tierra ya tiene un calentamiento superior a 1,1 °C, con las emisiones
gue van en aumento. Por lo que, para mantener el calentamiento global por debajo de

1,5 °C acordado en el Acuerdo de Paris de 2015 en el marco de la conferencia de las
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naciones unidas sobre Cambio Climatico, es necesario que las emisiones de CO; se

reduzcan un 45 % para 2030 y que se alcance el cero neto hacia 2050 (ONU, 2021).

Sumado a los esfuerzos por reducir las emisiones de CO;, se suma el problema de la
disminucion de los recursos petroleros combinada con una mayor demanda de petrdleo
e impacto ambiental provocado por la quema de combustibles fésiles, estan impulsando

la busqueda de combustibles alternativos renovables (Huber et al., 2007).

1.1.2.- Consumo energético en Uruguay

En el escenario local, el sistema energético uruguayo se caracteriza a través de tres
grandes sectores: transformacién eléctrica, hidrocarburos y biocombustibles. En el
sector de la transformacién eléctrica, Uruguay cuenta con cuatro centrales
hidroeléctricas, centrales térmicas, generadores edlicos y solares. En 2020, el 76 % de la

potencia instalada estd basada en fuentes renovables (Ministerio de Industria, 2020).

En el sector hidrocarburos, Uruguay cuenta con una unica refineria propiedad de ANCAP
con una capacidad actual de 50.000 barriles por dia (8000 m3/dia). La planta produce
principalmente gasoil, gasolinas, fueloil, GLP (supergas y propano) y turbocombustibles.
Por dltimo, el sector biocombustibles, estos se emplean principalmente en el sector
transporte en mezclas con gasolinas y gasoil. Mediante la Ley 18.195 (14/11/2007), se
establecié el marco legal para la produccidn, comercializacién vy utilizacion de
agrocombustibles en el pais. Existen casos puntuales en los cuales, se exportd bioetanol

al mercado chileno y se exportd biodiesel al mercado holandés.

En la elaboracidn de biocombustibles, ALUR tiene dos plantas ubicadas al norte del pais
para la elaboracién de bioetanol y en Montevideo tiene dos plantas de elaboracién de
biodiesel, pero actualmente nos estan operativas. Las fuentes de energia consumidas
en Uruguay son de diferentes fuentes como derivados del petréleo, biomasa,
electricidad, biocombustibles y gas natural, en la Figura 1.1 muestra el consumo
energético por fuente. En 2020, el consumo energético fue liderado por la biomasa con
un 39 % y superd a los derivados del petréleo (37 %). Sin embargo, en 2021 el petréleo
y sus derivados volvid a ocupar el primer lugar en la matriz energética luego de que por

cinco afios la biomasa fuera la fuente de mayor abastecimiento en el pais.

12



A partir del 2010, fue que se incorporaron como fuentes de energia el biodiesel y el
bioetanol que se agrupan como biocombustibles, teniendo una participacién en la
matriz energética del 2 %. Estos biocombustibles se consumen principalmente
mezclados con combustibles fdsiles, gasolinas-bioetanol y gasoil-biodiesel. La
incorporacion de biocombustibles en la matriz energética permitié un descenso en el

consumo de combustibles fdsiles.

ktep

I PETROLEO Y DERIVADOS

GAS NATURAL
I BIOMASA

SOLAR

ELECTRICIDAD IMPORTADA
I ELECTRICIDAD ORIGEN EOLICA
I ELECTRICIDAD ORIGEN HIDRO

1%

Figura 1.1.-Consumo energético final por fuente en Uruguay (Ministerio de Industria, 2021)

En la Figura 1.2 muestra el consumo energético por sector, histéricamente el consumo

se distribuyd mayoritariamente entre tres sectores: residencial, transporte e industrial.
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Figura 1.2.- Consumo energético por sector en Uruguay (Ministerio de Industria,2021)

Si hacemos énfasis en el sector transporte, a partir de 2010 se incorporaron los
biocombustibles en la matriz. Los biocombustibles se consumen mezclados con
combustibles fdsiles, se muestra en la Figura 1.3 el consumo de biocombustibles y el
porcentaje de mezcla. En 2021 se registré un porcentaje de mezcla promedio de 9,7 %
en el bioetanol en gasolinas y 4,4 % de biodiesel en gasoil. Hay que considerar que el
afio 2020 fue un afio atipico en las tendencias debido a la reduccién de la movilidad por

la pandemia.
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Figura 1.3.- Consumo de biocombustibles y porcentajes de mezcla (Ministerio de Industria,2021)

El resto de las fuentes que se utilizan en el sector transporte son los turbocombustibles

y gasolinas de aviacion.

La Figura 1.4 muestra el consumo del sector transporte en categorias: carretero,

ferroviario, aéreo, maritimo y fluvial.

Carreters
M 0,2%
1%
Fermowviario
Alen I FUROIL
I TURBOCOMBUSTIBLE
I GASOLINA AVIACION I CARRETERD
Maritimo I GASDIL Y BIODIESEL [ AERED
A | I GASOUINA AUTOM. Y BIDETANOL I MARITIVD Y FLUVIAL

INOTA: El gasoil utilizade en transporte marfime y fluvial no incluye biodiésel.

Figura 1.4.- Consumo del sector transporte (Ministerio de Industria,2021)

En Uruguay el mayor consumo de combustible del sector transporte, es en el sector
carretero, el cual representa el 99 % del consumo del sector (Ministerio de Industria,

2021).
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1.2.- Biocombustibles liquidos derivados de aceites vegetales

Las grasas y los aceites son materiales lipidicos compuestos principalmente por
triacilgliceroles (TAG) en un 95-98 %, y por un grupo de compuestos minoritarios, entre
los mds comunes diacilgliceroles (DAG), monoacilgliceroles (MAG), acidos grasos libres
(FFA), fosfolipidos, compuestos volatiles, ceras, tocoferoles, pigmentos, entre otros

(Cert et al., 2000).

Los TAG estan formados por diferentes tipos de acidos grasos (con diferente grado de
insaturacion, largo de cadena, presencia de isémeros) que determinan sus propiedades
fisicas y quimicas. Las propiedades de los TAG dependen de su composicién en acidos
grasos y también de como estos se distribuyen en la molécula de glicerol. Un aspecto de
interés es la estabilidad oxidativa, la cual es la capacidad para resistir proceso de
oxidacion. Esta propiedad se vincula a la composicion en acidos grasos, mayor
proporcién de dcidos grasos saturados le da mayor estabilidad frente a la oxidacién,
mientras que un mayor grado de insaturacion le da mayor vulnerabilidad al material a

oxidarse (Sotelo-Boyas et al., 2012) .

En Uruguay las principales oleaginosas que se cultivan son soja, girasol y canola, la mayor
parte de la produccion se destina a la exportacidén. Durante la zafra 2020/21, el area
oleaginosa totalizd 1,17 millones de hectareas un 4 % por encima de la zafra anterior. La
soja es el principal cultivo de la actividad agricola del pais, ocupando en 2021 el 56 % del
area sembrada de Uruguay. La canola junto a la carinata en esta zafra se incrementé 56
% respecto al ciclo previo (114.000 hectareas), alcanzando 290.000 toneladas con un
rendimiento 1800 kg/ha y se espera que en 2022 alcance un récord de 470.000
toneladas. La produccidn de canola estuvo abocada a abastecer el mercado interno para
la produccién de biocombustibles. Con respecto al girasol, la superficie totalizé las 8500
hectareas, el cultivo tuvo una gran recaida debido a enfermedades y plagas,
actualmente se relanzé un plan comercial para incentivar la siembra de este cultivo

(Anuraio Opypa, 2023; Uruguay XXI, 2022).

En la Figura 1.5 muestra el area sembrada por tipo de cultivo de los distintos cultivos
oleaginosos y la evolucidn en los afios agricolas. Se observa cémo se fue incrementando

la produccidén para los cultivos de colza y carinata.
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Figura 1.5: Evolucidn del area de los distintos cultivos oleaginosos

Actualmente la Unica empresa en Uruguay que produce aceite a partir de semillas
oleaginosas es COUSA (Compaiiia Oleaginosa Uruguaya SA), y elabora distintos aceites,

soja, girasol, girasol de alto oleico, canola.

Dado que también en Uruguay la produccién de arroz es una actividad relevante, siendo
el sexto exportador de arroz en el mundo, también se industrializa el aceite extraido del
salvado de arroz (RBO). El arroz ocupa el 7 % del area total sembrada del pais y la zafra
2021/22 sera la mayor de la ultima década, totalizando 1,5 millones de toneladas
(Uruguay XXI, 2022). Para la produccion de arroz blanco, se deben limpiar los granos
retirando la cascarilla y la capa de salvado, el contenido de lipidos en el salvado se
encuentra entre 18 y 24 % (Gunstone FD & Harwood JL, 2007). En nuestro pais la Unica
empresa que produce RBO es ARROZUR SA, ubicada en Treinta y Tres. El aceite
producido es destinado al mercado local y por su elevada estabilidad oxidativa se lo
considera un excelente aceite para la fritura de alimentos, actividad que genera aceites

de descarte que pueden ser destinados a la produccidn de biocombustibles.

El uso de aceites vegetales como combustibles para motores no es algo reciente, ya en
1900 durante la Exposicidon Universal de Paris, Rudolf Diesel llevd un prototipo de motor

de ignicion por compresion que funcionaba con aceite de mani. Y en 1912 aventuré que
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el uso de aceites vegetales como combustible para motores iba a ser tan importante
como los derivados del petrdleo (Sharma & Singh, 2009; Smith et al., 2009).

Después de la Il Guerra Mundial la alta disponibilidad y el bajo precio del petréleo,
hicieron que los aceites vegetales como combustibles entraran en desuso. Sin embargo,
el creciente interés por el impacto climatico y el esfuerzo por disminuir las emisiones
llevaron a la busqueda de combustibles alternativos al fésil.

Los biocombustibles se clasifican en tres grupos, primera, segunda y tercera generacion.

Los combustibles de primera generacién son producidos por tecnologia convencional y
utilizan materias primas como grasas, aceites, azucar, almidon. Los biocombustibles mas
comunes de primera generacién son el biodiesel y el bioetanol generados a partir de
materias primas también utilizadas para la produccidon de alimentos, lo que ha sido
objeto de un fuerte debate y ha impulsado el interés por investigar sobre fuentes
alternativas para combustibles de segunda generacién (Orozco et al., 2017). Estos se
producen precisamente a partir de cultivos no destinados a la alimentacién, como
cultivos no comestibles (aceite de jatrofa, aceite de castor, aceite de macauba), biomasa
y materiales destinados como desperdicios como por ejemplo el aceite de fritura

(Bezergianni et al., 2010; Orozco et al., 2017).

Los biocombustibles de tercera generacion son un recurso energético alternativo y son
aquellos que se producen a partir de la produccion de aceite de algas o

microorganismos(Sanchez Rizza et al., 2017).

1.2.1.- Transesterificacion de grasas y aceites

Una de las tecnologias mas diseminadas para la produccién de biocombustibles, es la
produccién de biodiesel que se obtiene mediante reacciones de transesterificacion de
aceites vegetales, y es una alternativa viable para satisfacer el compromiso de la
reduccidon de consumo de combustible fésiles (Moser, 2010). Sin embargo, el biodiesel
presenta ciertos inconvenientes, principalmente debido a la presencia de dobles enlaces
en las cadenas hidrocarbonadas. Este aspecto le confiere baja estabilidad oxidativa,
ademas, genera depdsitos en los filtros de combustibles y boquillas de inyectores
(Huber et al., 2007; Kochetkova et al.,, 2016). Estos inconvenientes suelen ser

contemplados en las normativas sobre calidad de biodiesel que establecen limites al
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grado de insaturacion y, en consecuencia, al de las materias primas que pueden
destinarse a la produccion de este biocombustible (contenido de linolénico < 12 %,
contenido de poliinsaturados < 1 %, estabilidad oxidativaa 110 °C > 8 horas, Norma UNIT
1100). Adicionalmente, si se intenta mitigar estos fendmenos recurriendo a materias
primas de alto grado de saturacion (grasas animales, aceites de palmas tropicales, etc.),
de manera de mejorar la estabilidad oxidativa, el producto presentara elevadas

temperaturas de fusidn, con lo que se deterioran sus propiedades de flujo en frio.

En la elaboracién del biodiesel, se obtienen ésteres alquilicos (biodiesel) y glicerol como
subproducto. El glicerol producido en la reaccién de transesterificacidén representa el 10
% del peso inicial del aceite, por lo que el aumento en la producciéon generd una
saturacion del mercado con el glicerol. Esto impulsé una busqueda de la revalorizacién
del glicerol y en paralelo la busqueda de alternativas para la produccidon de

biocombustibles.

En conclusidon, debido a esta problematica resulta conveniente buscar alternativas para
transformar los triglicéridos a un biocombustible con diferente estructura quimica y

propiedades mejoradas, mas similares a las del diésel de petréleo (Kovdcs et al., 2011).

1.2.2.-Hidrotratamiento catalitico de grasas y aceites

En el proceso de la refinacidn del petrdleo, uno de los primeros pasos es la destilacion
para obtener distintas fracciones, con distintos rangos de ebullicion. La refinacién
implica cambios en la estructura de los hidrocarburos.

La unidad de Reformado catalitico, permite obtener una nafta de alto octanaje con
presencia de hidrocarburos ciclicos. Existe otra unidad donde se da el craqueo catalitico,
donde las fracciones de hidrocarburos mas pesados provenientes de la destilacién se
convierten en fracciones de menor tamafio y mayor valor afiadido. En este proceso se
obtiene el supergas, gasolina de alto octano y gasoil (Avidan A, 1993). En el proceso del
refinado del crudo, el hidrotratamiento catalitico se utiliza para la eliminacién de
diferentes heteroatomos (N,S,0), mejorando la calidad de los productos obtenidos de la

destilacion.

El hidrotratamiento catalitico de grasas y aceites vegetales surgié como una alternativa

para la produccion de biocombustibles. El hidrotratamiento supone la hidrogenacion de
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los dobles enlaces de cadenas de los acidos grasos y la eliminacion del oxigeno en los
centros metalicos de los catalizadores mediante diversas reacciones, para obtener una
mezcla de parafinas e isoparafinas aptas para ser usadas como biocombustible
(Vonortas & Papayannakos, 2014). En el proceso se generan subproductos gaseosos de
mayor revalorizacidn, y se evita la formacién de glicerina de baja calidad cuyo destino

final suele ser un problema (Tsuji et al., 2014).

Actualmente, aparece como una de las tecnologias mas convenientes disponibles para
la generacion de biocombustibles (Choi et al., 2015; Dujjanutat & Kaewkannetra, 2020;

Gutierrez et al., 2017).

Utilizando la tecnologia del hidrotratamiento, se pueden obtener biocombustibles con
excelente estabilidad termo-oxidativa, alto numero de cetano y versatilidad en cuanto
a sus propiedades (Kochetkova et al., 2016; Unlu D & Hilmioglu N, 2018; Yang et al.,
2013). A estos biocombustibles se los denomina segun su rango de hidrocarburos como
biojet fuel (C8 a C16) (Makcharoen et al., 2021; Scaldaferri & Pasa, 2019)( o green diésel
(C15 a C19) siendo este analogo al diésel tradicional (Ameen et al., 2020; Scaldaferri &
Pasa, 2019). Al mismo tiempo se generan subproductos gasesosos como CO y CO,, con

potencial para ser utilizados en otros procesos (Brandao et al., 2021).

1.2.2.1.- Mecanismos de reaccion involucrados

La transformacién de triglicéridos mediante desoxigenacién se ha estudiado desde los
afos 80 (Prasad & Bakhshi, 1985), lo que ha llevado a proponer esquemas de las
reacciones que suceden en el proceso. El primer paso es la saturacion de los dobles
enlaces, es un mecanismo que se da rdpidamente debido a la presencia de exceso de H;

(F. Wang et al., 2019).

Se sugieren tres mecanismos de reaccién: B eliminacién o hidrogendlisis, y transferencia

de hidrégeno y desoxigenacion directa.

El mecanismo de y transferencia de hidrégeno se da temperaturas de mas de 450 °C, y
debido a que las reacciones de hidrotratamiento se dan en un intervalo de temperatura
entre 300-400 °C, es probable que este mecanismo no tenga lugar (Gosselink et al.,

2013).
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Se puede dar las reacciones de B eliminacion o hidrogendlisis, las reacciones B
eliminacidon generan diglicéridos y acidos carboxilicos, los diglicéridos pueden seguir
sufriendo reacciones de B eliminacién (Morgan et al., 2010). En la hidrogendlisis el H;
rompe los enlaces éster y los FFA se van separando de uno de la molécula de glicerol,
formandose mono y diglicéridos como intermediarios. Cuando todos los FFA se separan

del glicerol, se obtiene propano como subproducto (Zula et al., 2022).

Por ultimo, se puede dar la desoxigenacidon directa, en la cual los triglicéridos se
transforman en hidrocarburos, sin la formaciéon de acidos grasos libres (FFA) como
intermediarios. En la mayoria de los estudios sobre hidrotratamiento se reporta la
aparicién de FFA como intermediaros, por lo que la desoxigenacién directa no es el

mecanismo predominante.

La Figura 1.6 muestra las principales reacciones involucradas en el hidrotratamiento. La
hidrogendlisis es una etapa rdpida que genera los FFA, la remocidn de oxigeno mediante
diferentes mecanismos: hidrodeoxigenacién (HDO), hidrodecarboxilacion (HDCx) o
hidrodecarbonilacién (HDCn) a los hidrocarburos (Brandao et al., 2021; Gosselink et al.,
2013; Zula et al., 2022).

La HDO produce HC con el mismo nimero de dtomos de carbono que los acidos grasos
de partida, consume 15 moles de H, por mol de triglicérido y se liberan dos moléculas
de agua por cada enlace éster.

La HDCn y HDCx producen HC con un atomo de carbono menos que los acidos grasos de
partida, se consumen 9 moles y 6 moles de H, por mol de triglicérido respectivamente,
y liberando CO y una molécula de agua por cada enlace éster para HDCn y CO; por cada

enlace éster para HDCx (Malins, 2021; Sotelo-Boyas et al., 2012; Zula et al., 2022).

Si se tiene en cuenta la composicion media de los aceites vegetales y los mecanismos de
reaccidon predominantes HDCn+HDCx y HDO, las parafinas lineales mayoritarias seran

C17 y C18 respectivamente (Sotelo-Boyas et al., 2012).
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Figura 1.6.- Principales mecanismos que participan en la conversion de grasas y aceites a hidrocarburos
mediante hidrotratamiento catalitico.

La Figura 1.7 muestra otras reacciones que pueden tener participacion en el
hidrotratamiento generando modificaciones en la estructura de los hidrocarburos
generados en los procesos descriptos en la Figura 1.6. La ocurrencia de cracking genera
la formacion de HC de cadenas mas cortas, mientras que la isomerizacion conduce a la
aparicién de hidrocarburos ramificados o isoparafinas (Kordulis et al., 2016). Estos dos
procesos pueden ser promovidos por las condiciones de reaccion o el tipo de catalizador
utilizado de acuerdo con las caracteristicas buscadas en el combustible.

Otro proceso que puede estar presente, si bien en menor grado, es la elongacién, donde
se obtienen cadenas de mayor longitud que las propias del material de partida (Hermida
et al., 2015; Studentschnig et al., 2013).

La distribucidn de los HC obtenidos en el producto final va a depender de cudl de las
reacciones esta favorecida, esto depende de las condiciones del proceso: temperatura,
presidén, caracteristicas del reactor y naturaleza del catalizador; es posible favorecer un

tipo determinado de proceso si se seleccionan convenientemente los pardmetros

22



operativos a utilizar. Por ejemplo, mediante la promocion del cracking es posible ajustar
el largo de cadena de los hidrocarburos producidos al uso al que se destine el
combustible y mediante la isomerizaciéon es posible modificar sustancialmente el

comportamiento en frio del producto.
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Figura 1. 7.- Reacciones que pueden ocurrir durante el hidrotratamiento que pueden modificar los
hidrocarburos generados

A diferencia de los ésteres metilicos de acidos grasos, el biogasoil es un combustible
libre de oxigeno capaz de superar los inconvenientes que presenta el biodiesel, lo que
convierte al hidrotratamiento de triacilgliceroles en una alternativa muy atractiva

(Kalnes et al., 2007).

Ademas, el glicerol se convierte en propano, por lo que se evita la formacién de la
glicerina de baja calidad que se obtiene como subproducto del proceso de
transesterificacion propio del biodiesel, cuyo destino final suele ser un problema(Tsuji

etal., 2014).

1.2.2.2.- Catalizadores

Hay muchas investigaciones sobre catalizadores heterogéneos, en las cuales emplean
metales (Pd, Pt) sobre diferentes soportes, que han demostrado alta eficiencia en la
catdlisis de procesos de hidrotratamiento (Kordulis et al., 2016). Sin embargo, el alto

costo de estos ha llevado a que a escala industrial se encuentren mas diseminados
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catalizadores basados en pares de metales de transicion como el NiMo o CoMo, como

tales o sulfurados (W. C. Wang & Tao, 2016).

Existen reportes (Kim et al., 2013; Veriansyah et al., 2012) que estudiaron la actividad y
la selectividad de distintos soportes impregnados con niquel, catalizadores de metales
nobles y con otros soportes convencionales sulfurados, en la conversion de aceite de

soja a diésel renovable.

Se ha reportado el siguiente orden de actividad de los siguientes catalizadores en el
hidrotratamiento de acido palmitico: NiMo/Al,Os (sulfurado)(92,9%) > Pd/Al,03(91,9%)
> CoMo/ Al,Os3 (sulfurado) (78,9%) >Ni/SiO,- Al,O3 (60,8%) > Pt/ Al,Os (50,8%) > Ru/
AlLO3 (39,7%). Demostrando ser los mas activos el catalizador NiMo sulfurado y el

catalizador Pd (Veriansyah et al., 2012).

Si bien la sulfuracidon potencia la actividad catalitica, el sangrado de azufre hacia el
combustible desactiva progresivamente al catalizador y puede generar problemas de
contaminacién en el producto. Para evitar la desactivacién del catalizador por
desulfuracion es necesario que el combustible a tratar contenga un minimo de azufre
para asegurar su suministro en forma constante, lo que también contribuye a la
presencia de azufre en el producto final (Por lo que en los ultimos afos la investigacién
en esta area se ha centrado en la busqueda de catalizadores alternativos capaces de
catalizar eficientemente este proceso y que no posean metales nobles ni requieran de
sulfuracion. En la busqueda de catalizadores que no necesiten ser sulfurados
previamente, Liu y colaboradores (2012), reportaron un catalizador sin sulfurar al que le
incorporaron como tercer metal el Ce al NiMo para promover la actividad catalitica (Liu
et al., 2012). Por otro lado, se demostrd una alta eficiencia en la conversién del aceite

de Jatrofa Curcas con NiMoLa/Al,03 (Zhang & Seddon, 2018).

Scaldaferri y Pasa, 2019, han reportado el uso de catalizadores alternativos poco
habituales en el area de la hidrogenacién como lo es el niobio bajo la forma de fosfato.
Bajo condiciones moderadas de presion (10 bar de H), lograron una conversién de 97

% a hidrocarburos.
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Recientemente, Malins informd del uso de un catalizador alternativo libre de azufre
Ni66+5%/Si0,Al,03, a 60 bar de H,, con una temperatura de reacciéon de 320 °C y
utilizando un 5 % de catalizador se obtuvo un rendimiento de un 79 % en hidrocarburos,
con una marcada selectividad a las reacciones de HDCn y HDCx (Malins, 2021).

Existe una gran diversidad de soportes, 6xidos, 6xidos mixtos, materiales mesoporosos.
Los que han presentado mejor eficiencia se caracterizan porque poseen una alta
superficie especifica y una acidez media. En las reacciones de HDO el soporte del
catalizador juega un papel fundamental (Centeno A. et al., 1995)y la naturaleza de este
juega un papel importante en la actividad catalitica del catalizador (Nikulshin et al.,
2016).

En el caso de las zeolitas, son soportes con alta acidez y favorecen la aparicion reacciones
de craqueo. Por lo que hay que buscar una acidez tal que favorezca la conversién y

minimice el craqueo, si lo que buscamos es favorecer la fraccién green diésel.

La actividad del niquel soportado en éxidos parcialmente reducibles como ZrO,, TiOz o
Ce0y, es elevada, lo que se suele atribuir a la contribucion de la superficie en el
mecanismo de reaccion. El ZrO, destaca dentro de los oOxidos, sobre todo en

combinacion con el CeO3, como dxido mixto.

Peng y colaboradores emplearon distintos soportes ZrO,, TiO,, CeO,, Al;0z y SiO2; con
un 10 % de Ni. Los catalizadores formados con los tres primeros soportes mostraron una
conversion total del acido estearico mientras que con la alimina y la silice ofrecieron
resultados considerablemente inferiores (63 y 45 % de conversién, respectivamente)

(Peng et al., 2012).

1.2.2.3.- Situacion local y escenario mundial

A nivel mundial, las ventajas que presentan estos biocombustibles frente a otras
alternativas renovables han incrementado el interés de diferentes compaiias en la
investigacion y producciéon de combustibles renovables mediante hidrotratamiento de

materias primas lipidicas.

El primer proceso para la produccién de biocombustibles de aviacion fue propuesto por

la empresa UOP Honeywell Company, elaborando “Honeywell Green Jet Fuel” el cual
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cumple con los mas altos estandares de calidad y pudiendo fabricarse con diferentes

materias primas (UOP).

A escala industrial se destaca la finlandesa Neste Qil (a cuyo proceso han denominado
NExBTL, BTL:"Biomass To Liquid"), es una de las mas grandes empresas productoras de
diesel y combustible de aviacidn renovables. Tienen 4 plantas en funcionamiento, dos
en Finlandia, una en Singapur y otra en Rotterdam. En los ultimos afios, debido a
presiones de la Comunidad Europea para limitar el uso de aceite de palma la cual
contribuye a la deforestacidn, la empresa estda comprometida en utilizar aceites de
desecho y otros residuos aptos para ser convertidos en diésel renovable (Neste, 2021).
Existe un convenio entre Neste, Jet Aviation y el aeropuerto de Zurich, que realizaran
una mezcla de jet fuel renovable con el jet fuel de origen fosil el cual permitird operar el
aeropuerto con una reduccion de la huella de carbono (Neste, 2020). Importantes
compaiiias como Lufthansa usan biojet fuel producido en Neste Qil para vuelos
comerciales (Diaz-Pérez & Serrano-Ruiz, 2020).

Actualmente Repsol, inicid las obras del Complejo Industrial de Cartagena, una planta
de biocombustibles que tendra una capacidad de produccidon de 250.000 toneladas al
afo de biocombustibles y estard operativa en el primer semestre de 2023. Esto tendra

impacto en la reduccién de huella de carbono(Repsol, 2022) .

En 2018 Volkswagen apostd a R33 o blue diésel, el cual el 26% estd compuesto por green
diésel, 7% por biodiesel y el resto sigue siendo diésel de origen fdsil. Generando una

disminucion del 20% en las emisiones (Bioenergy International, 2018).

Por otro lado Audi, en febrero de 2022 anuncidé que ha homologado parte de su oferta
de motores diésel para que sean utilizados Unicamente con green diésel y tiene la
ventaja de una disminucidn de las emisiones en mas de un 70 % y a su vez poder seguir

utilizando los motores diésel V6 (AUDI, 2022).

A nivel nacional, la tecnologia del hidrotratamiento es utilizada en ANCAP hace mas de
quince afnos para procesar derivados del petrdleo con distintas finalidades. Ademas,
ANCAP proyecta poner en marcha un Proyecto Piloto con el objetivo de probar el
hidrogeno como combustible en transporte de carga pesada o larga distancia (ANCAP,

2020).El Proyecto lo realizard conjuntamente con UTE, quien se encargara de la
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obtencion de H, mediante electrolisis del agua. Este convenio, abre la posibilidad de
tener mayor disponibilidad de H, y brinda la oportunidad de poder incorporar el
hidrotratamiento catalitico y asi poder generar biocombustibles con todas las ventajas

antes mencionadas.

En el escenario planteado, uno de los sectores mas demandantes de energia es el del
transporte. Es interesante plantear una transicién hacia un modelo energético mas
diversificado y sostenible, donde los aceites vegetales aparecen como una alternativa
prometedora.

Los biocombustibles de primera generacion no han conseguido resolver el problema
asociado a la demanda energética y debido a eso existe la necesidad de desarrollar
nuevos procesos para la produccion de biocombustibles, como es el hidrotratamiento
catalitico.

En este sentido en este proyecto de tesis se han seleccionado dos sustratos: aceite de
girasol alto oleico y aceite de salvado de arroz; catalizadores de distinta naturaleza y dos
modalidades de reaccidn discontinua y continua, para la transformacion de aceites
vegetales en biocombustibles aptos para ser utilizados como combustible de aviacién

(biojet fuel) o como green diésel (biogasoil).
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2.1.- Objetivo general:

Estudio del proceso de hidrotratamiento catalitico de aceites y grasas comestibles de
diverso origen y de interés en nuestro medio para la obtencién de un producto
constituido por una mezcla de hidrocarburos apta para ser usada como combustible

alternativo a los tradicionales derivados del petréleo.
2.2.- Objetivos especificos:

2.2.1.-OE1
Sintesis y caracterizacion de catalizadores NiMo soportados sobre alimina y

catalizadores alternativos.

2.2.2.- OE2
a- Estudio del desempefo de los diferentes catalizadores obtenidos en el proceso de
hidrotratamiento discontinuo de un aceite vegetal refinado, comparacién con

diferentes catalizadores comerciales.

b- Estudio del efecto de los parametros operativos del proceso discontinuo sobre la

eficiencia en el rendimiento de hidrocarburos y sobre la composicién del producto final.

2.2.3.- OE3
Estudio del rendimiento del proceso en la conversion de aceites con diferente grado de

oxidacién y de aceites de descarte utilizados en fritura de alimentos.

2.2.4.-OE4
a- Montaje y puesta en marcha de un reactor tubular continuo para el hidrotratamiento

catalitico de aceites vegetales bajo esta modalidad

b- Estudio del efecto de los pardmetros operativos sobre la eficiencia del proceso

continuo en el rendimiento de hidrocarburos y sobre la composicién del producto final.

2.2.5.- OES
Caracterizacién de los productos obtenidos seglin su composicion en hidrocarburos, y

contenido de fracciones aplicables a biogasoil o combustible de aviacién.
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3.1- Materiales
Se utiliz6 como materias primas principales aceite de salvado de arroz refinado (RBO)

comercial de la empresa ARROZUR (Treinta y Tres, Uruguay) y aceite de girasol alto
oleico (HOSFO) comercial de la empresa COUSA (Montevideo, Uruguay) los que fueron
adquiridos en comercios de venta al publico en Uruguay.

El aceite de descarte de fritura fue donado por una industria alimentaria local, el origen
del aceite es aceite de salvado de arroz.

A partir de los distintos aceites se obtuvieron los distintos productos de
hidrotratamiento. Para las reacciones de hidrotratamiento se utilizaron los catalizadores
de origen comercial NiMo/Al>03 y CoMo/Al,0s, lo que fueron suministrados por una
empresa, y los catalizadores PtO, (#206032 y Pd/ Al,O3 (#440086) fueron adquiridos en
Sigma Aldrich. El Hz (pureza = 99.999 %) se adquirié a Air Liquide Uruguay S.A.

Los precursores para preparar los distintos catalizadores fueron adquiridos en Sigma
Aldrich; Ni(NO3)2.6H,0 (pureza 97,4%), (NHa)sM07024.4H,0 (pureza 100%),
(NHa4)2Ce(NOs3)e (pureza 99,9%), Ni(NO3).6H20 (pureza 97,4%), y Gd(NO3)3.6H.0 (pureza
99,9%).

La y-Al,03 (Puralox SFCa140, Sasol) utilizada para la preparacion de los catalizadores fue
adquirida directamente con el proveedor.

Los solventes organicos, estandares analiticos y reactivos necesarios para los andlisis
realizados fueron adquiridos en Dexin S.R.L., Montevideo, Uruguay (representante de

Sigma-Aldrich / Merck KGaA).

3.2- Métodos

3.2.1-Perfil de acidos grasos
Las muestras fueron previamente derivatizadas a sus correspondientes ésteres metilicos

segln el método AOCS Ce 2-66 (AOCS, 2009).

Se colocaron 20-30 mg del material graso en un tubo con taparosca de 15 mLy se agregd
1,5 mL de una solucién de hidréxido de sodio 0.5 N en metanol. Se elimind el aire del
tubo con corriente de Ny, se lo cerré y se lo colocd en un bloque calefactor a 100 °C
durante 10 minutos, agitandolo periédicamente. Se retird del bloque y se lo dejd enfriar
a temperatura ambiente. Se agregé 2 mL de una solucién de BFs en metanol (14 % m/m)
y se lo colocd en el bloque calefactor durante 5 minutos. Se lo retird y dejo enfriar a
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temperatura ambiente. Para extraer los ésteres metilicos obtenidos se agregaron 2 mL
de hexano o heptano y 5 mL de una solucién acuosa saturada de cloruro de sodio. Se lo
agitd en vortex por 30 segundos, se centrifugd a 3500 rpm durante 5 min y se transfirié
la fase superior contiendo los ésteres metilicos a un vial de 4 mL mediante una pipeta
Pasteur. Se agregd al vial una punta de espatula de sulfato de sodio anhidro y se
centrifugo por 5 minutos a 3500 rpm. Se separd la fase organica a un vial de 4 mLy se
reservo hasta su analisis por GC.

1 uL de los ésteres metilicos asi preparados se inyectaron en un cromatégrafo de gases
Shimadzu modelo GC-2014, equipado con inyector tipo split (1:80) y detector FID y
provisto de una columna capilar Supelco SP 2560 (100m x 0,25mm x 0,2um). El programa
de temperatura se inicié a 50 °C, seguido de una rampa a 5 °C/min hasta 220 °C y
permaneciendo a esta temperatura durante 15 min. Se utilizé nitrégeno de alta pureza
a 250 kPa como gas portador y una relacién de split de 1:80 en la inyeccién.

En todos los casos la identificacién de los picos se realizd mediante el andlisis de
estandares de ésteres metilicos de los dcidos grasos de interés (Sigma Aldrich). Los

analisis fueron realizados por duplicado.

3.2.2- Preparacion de distintos catalizadores

a.- Catalizador tipo NiMo

Ademads de utilizarse catalizadores comerciales se procedié a la preparacién de un
catalizador del tipo NiMo/Al;0s. La preparacidn de este catalizador fue realizada en el
marco de una pasantia en el Laboratorio de Fisicoquimica de Superficies-LAFIDESU,
DETEMA, mediante el método impregnacion y mediante el empleo de humedad
incipiente (Regalbuto, 2007; Wijngaarden et al., 1998). Se prepararon dos disoluciones
acuosas, una de Ni(NO3)..6H,O (Sigma Aldrich, pureza 97,4%) y otra de
(NH4)6M07024.4H,0 (Sigma Aldrich, pureza 100%) que se adicionaron sobre la y-Al,03 de
manera de lograr una concentracion final de 5 % en peso de NiO y 10 % en peso de MoO,
y el volumen de agua a agregar se calculo teniendo en cuenta la solubilidad de ambas
sales y el punto de humedad incipiente de la alimina. Luego de la adicidn de ambas
soluciones la aliumina se secd durante toda la noche en estufaa 120 °Cy luego se calcind

en una mufla a 500 °C durante 5 horas.
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b.- Catalizador tipo NiMoCe soportado en alimina

Para preparar el catalizador NiMoCe/Al,03 se impregnd el catalizador NiMo/Al,O3 de
origen comercial con una disolucién acuosa de (NHas),Ce(NOs)s (Sigma Aldrich, pureza
99.9%), se secd durante toda la noche a 120 °C y luego se calciné en mufla a 500 °C

durante 5 horas, de manera de lograr una concentracion final de 5% CeO.

c.- Catalizador Ni-GDC

Se prepard el catalizador de dos fases, una de 6xido de niquel y otra de éxido de cerio
dopada con gadolinio (Ni-GDC) utilizando el método de combustion de gel asistida, el
cual se realizé en colaboracién con colegas del Cryssmat-Lab (DETEMA) (Grassi et al.,
2021).

La sintesis de 5 g de Ni-GDC se llevd a cabo utilizando Ni(NO3s).6H,0 (Sigma Aldrich,
pureza 97,4%), (NH4)2Ce(NO3s)s y Gd(NO3)3.6H.0 (Sigma Aldrich, pureza 99,9%). Los
reactivos se mezclaron en cantidades estequiométricas en 100 mL de agua destilada con
EDTA como agente complejante, con una relacion EDTA/metal 1:1 (10% de exceso EDTA)
para asegurarse que todos los iones estén complejados se agrega HNO3 (70%) y NH4OH
(28-30%) para formar NHsNO3 y promover la combustion del EDTA.

La solucion pH=10 se calenté con agitacion constante a 150 °C hasta que se formé el gel,
luego se retird la pastilla magnética y se siguié calentando hasta 350 °C, temperatura a
la que se produjo la autoignicion.

Finalmente, el residuo del proceso de combustién compuesto por un sélido finamente
dividido constituido por los tres metales intimamente mezclados se calenté a 5 °C/min
hasta 900 °C, permaneciendo a esa temperatura durante 5 horas, a los efectos de

eliminar posibles residuos carbonosos.

3.2.3- Pretratamientos de los catalizadores
a.- Sulfuracién del catalizador NiMo/Al,O3

Los catalizadores NiMo/Al,Os fueron utilizados como tales o, alternativamente, luego de
someterlos a un proceso de sulfuracién. Este fue realizado en un reactor tubular bajo
flujo continuo de hidrégeno y aumentando la temperatura gradualmente en varias
etapas segin método recomendado por Haldor Topsoe (Haldor Topsoe, 2007).
Alcanzados los 180 °C se comenzd a dosificar una solucién de disulfuro de dimetilo

(DMDS) 4,5 % en hexano y se continud aumentando la temperatura hasta los 350 °C.
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Figura 3.1. Rampa de temperatura utilizada en la sulfuracion

b.-Reduccion de los catalizadores

Previo al uso de los catalizadores de NiMo/Al,Os (origen comercial) y NiMoCe/Al,O3
(NiMo de origen comercial y Ce agregado por el método de humedad incipiente) es
necesario realizar una reduccién del catalizador, para esto se utilizé un reactor tubular
Parr de 24 mL (el reactor tubular se montd y se puso a punto durante la realizacién de
esta Tesis), en el cual se cargaron los catalizadores y se activaron utilizando 35 bar de

H>, flujo de H2 50 mL/min y 400 °C por 3 horas.

3.2.4- Resumen de catalizadores utilizados
En la Tabla 3.1 se muestran los catalizadores de distinta naturaleza, y los catalizadores

sometidos a distintos tratamientos.
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Tabla 3.1.- Catalizadores utilizados, pretratamientos realizados y codificacidn utilizada.

Catalizador Pretratamiento Codificacion
PtO; No PtO;
Pd/Al,O3 No Pd
CoMo/Al;03 (comercial) No CoMo(c)
NiMo/Al,Os (comercial) No NiMo(c)
NiMo/Al,Os (comercial) Reduccidn NiMo(c)(r)
NiMo/Al,O3 (comercial) Sulfuracion NiMo-S(c)
NiMo/Al,Os (sintetizado) Sulfuracion NiMo-S(s)
NiMoCe/Al,Os (comercial) No NiMoCe(c)
NiMoCe/Al>Os3 (comercial)  Reduccion NiMoCe(c)(r)
Ni-GDC No Ni-GDC

3.2.5.- Caracterizacioén de los catalizadores

a.- Caracterizacion textural

La caracterizacion textural de los catalizadores se hizo por fisisorcion de N2 a -196°C en
un equipo Micromeritics ASAP 2020. El area superficial especifica se determind por el
método Brunauer, Emmet y Teller (BET) (Brunauer et al., 1938); el método se basa en la
adsorcion en el rango de presion relativas (P/Po) de 0,03-0,3. El volumen total de poros
(Vp) se calculd a partir de la cantidad de nitrogeno adsorbido a presiones relativas de
0,99. El volumen de microporos se calculé utilizando la ecuacién de Dubinin-Astakhov.

Previo al andlisis la muestra fue desgasificada a 120 °C durante 8 horas.

b.- Difraccién de rayos X (DRX)

La presencia y/o modificacién de fases cristalinas de los materiales se analizd por
difraccion de rayos X, los difractogramas fueron realizados por un difractémetro de
polvo Rigaku Ultima IV, utilizando radiacién monocromatica CuKa generada a 40 kV y 30
mA, el dngulo varié 6i=10° y 6=60°, con AB6=0,020°.
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3.2.6.-Preparacion de muestras de aceite oxidado
A los efectos de evaluar la eficiencia del proceso de hidrotratamiento frente a muestras

de aceites oxidados, se procedié a someter al aceite de arroz refinado comercial (RBO)
a alta temperatura en contacto con el aire por diferentes periodos, de manera de
obtener muestras con diferente grado de oxidacion (RBOox) por una metodologia
reproducible.

En todos los casos se colocaron 300 mL de RBO a un vaso de bohemia, el cual se calenté
a 180 °C sobre una plancha calefactora provista de sonda para el control de temperatura
durante diferentes periodos, manteniéndolo bajo agitacion magnética constante a 200
rpm.

Periddicamente se tomaron muestras de aceite las que se analizaron mediante la
determinacién del contenido de polimeros

El contenido de polimeros se determind mediante andlisis por HPLC segiin método AOCS
Cd 22-91. A las muestras de aceite oxidadas seleccionadas se les determind ademas el

contenido de compuestos polares segun norma IUPAC 2.507.

3.2.7.-Hidrotratamiento catalitico-Reactor Discontinuo
Primeramente, se realiz6 un montaje del reactor Parr 4570 HP/HT de 250 mL (Figura 3.2)

acoplando las distintas partes del mismo y los sistemas de control que permiten un
seguimiento de las diferentes condiciones de operacién (temperatura, presiéon de Ha y
velocidad de agitacion) durante el periodo de reaccién: 1.- bureta con regulador de
presién; 2.- Suministro de H, con valvula de retroceso; 3.- Tacdmetro digital; 4.- Agitador

con dispersor de gas; 5.- Transductor de presién; 6.- Colector de muestra.

Las reacciones en el sistema discontinuo se realizaron a diferentes temperaturas entre
320y 350 °C, presiones de Hy entre 70 y 100 bar, y velocidad de agitacion entre 1200 y
1700 rpm. En cada corrida se procesd entre 100 y 150 g de sustrato con diferente
porcentaje de catalizador (de 1 a 5 % en base a la masa de aceite) y el proceso se
prolongd por diferentes periodos entre 2 y 6 horas.

Alternativamente se realizé purgas de gas desde el cabezal del reactor a diferentes
periodos durante el proceso. Las mismas se realizaron mediante la cuidadosa apertura

de la vélvula de salida hasta una disminucién de un 20 % de la presién del reactor,
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permitiendo luego el reingreso de hidrégeno hasta recuperar la presidon de trabajo

(insumiendo toda la operacién menos de 10 segundos).

Periddicamente se realizé la toma de muestras de la fase liquida de la mezcla de reaccién

mediante un dispositivo disefiado para esto (no se muestra en la Figura 3.2).

VR

Figura 3.2.- Esquema del sistema de reaccién discontinuo (R: reactor, C: camisa, T: tanque de Ha, V:
Valvulas, M: Mandmetros, B: bureta, VR: regulador de presion.

3.2.8.-Hidrotratamiento catalitico-Reactor continuo

Se realizd el montaje del reactor Parr modelo 5402 de 24mL (24” L x 0.37” ID) (Figura

3.3), para esto se acopld al cuerpo del reactor, el horno calefactor, el sistema de

alimentacion de gas y la bomba dosificadora de liquido. El reactor cuenta con un sistema

de control que permite un seguimiento de las diferentes condiciones de operacién

(temperatura, flujo de H,, presion de Hy, flujo de aceite) durante el periodo de reaccion.

Las reacciones en el sistema continuo se realizaron a temperaturas entre 300 y 400 °C,

presidn de H; entre 35y 80 bar y un flujo de aceite entre 0,03 y 0,1 mL/min.
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Figura 3.3.- Esquema del sistema de reaccién continuo, RF: regulador de flujo gaseoso(Bronkhorst,
Modelo F-221M-AAD-11-V); RT: reactor tubular; H: horno; R: refrigerante; S: separador; RP: regulador de
contrapresion(TESCOM 26-1700); B: bomba de liquido.

3.2.9.- Superficie de Respuesta
Con el objetivo de estudiar el efecto de las diferentes variables operativas sobre la

eficiencia del proceso se aplicé la metodologia de “superficie de respuesta” (RSM). Para
esto se utilizé HOSFO como materia prima y como catalizador Pd/Al>Os en el caso del
proceso en el reactor discontinuo y NiMo/Al,03 en el caso del reactor tubular continuo.
Esta metodologia permite combinar analisis de regresiéon y disefio experimental para
analizar el efecto de varias variables independientes sobre la respuesta (en este caso la

eficiencia del proceso) y determinar el modelo matematico que mejor se ajuste.

Para ello se escogié un modelo polindmico de segundo orden con la siguiente forma

general:

Y =5 +Zk:ﬁixi +Zk:,8“xi2i +Zklzk: BixX; + &

i=1 j=1
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Donde:

Y : respuesta

Bi, Bj, Bii y Bij : coeficientes constantes
Xi, Xj : variables

€ : error aleatorio

En las dos modalidades de trabajo (discontinuo y continuo), se escogieron tres variables

como las mas significativas.

Para la modalidad discontinua, se selecciond: presién de H,, la temperatura y el
porcentaje de catalizador, quedando la region experimental definida por los rangos 300-
350 °C, 60-100 bar y 0,5-1,0 %. Dejando como variables fijas el tiempo de reaccion en 4

horas y la agitacion en 1400 rpm.

Para la modalidad continua, las variables seleccionadas fueron: presién de Hj,
temperatura y flujo de aceite, quedando la regidén experimental definida por los rangos
300-350 °C, 50-80 bar y 0,05-0,1 mL/min. Fijando las siguientes variables: flujo de H; en
50 mL/min, masa de catalizador 6,3 g. La aplicacion de un disefio compuesto central
factorial con las tres variables (k) definidas y dos niveles (I) para cada una determina
ocho combinaciones posibles (I = 23). Para el punto central (0,0,0) se fij6: 325 °C, 80 bar
y 0,75 % de catalizador para la modalidad discontinua y para la modalidad continua: 325
°C, 65 bar y 0,075 mL/min.

En ambos casos, se realizaron tres réplicas del punto central y seis puntos axiales
(+0,0,0), (0,%0,0), (0,0,£a), se necesitaron en total 17 corridas para completar el disefio
experimental. El tratamiento de datos se realiz6 mediante el programa “STATISTICA”,

version 1998 (de StatSoft Inc.).

3.2.10.- Andlisis de productos

a.- Composicion por GC/FID

La composicion de las muestras obtenidas durante la reaccién y de los productos finales
fueron previamente silanizadas. Se colocd en un vial 1 g de muestra y se agregé 5 mL de
hexano, luego de hizo una toma de 20 ul de la solucidn y se colocé en otro vial al cual

se le agregd 200 uL de pridina y 50 uL de MSTFA, el vial se colocd en un bloque calefactor
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a 50 °C durante 30 minutos. Se le agregd hexano para que la concentracién final de la
solucién sea de 1,5 mg/mL.

Posteriormente, las muestras fueron analizadas por cromatografia gaseosa, donde se
inyecté 1 ul en un equipo Shimadzu GC2010, equipado con detector FID, inyector on-
column y columna capilar MET-BIODIESEL (14 m x 0,1 um x 0,53 mm). El programa de
temperatura se inicid a 45 °C, seguido de una rampa a 10 °C/min hasta 230 °C, luego se
empled una segunda rampa de 5 °C/min hasta 3502C donde permanecié por 10 minutos.
Se empled nitrégeno de alta pureza como gas portador.

En todos los casos la identificacién de los picos se realiz6 mediante el andlisis de

estandares de hidrocarburos de interés (Sigma Aldrich).

b. Destilacién Simulada (SimDis)

La Destilacién simulada (SimDis) fue realizada en un GC Agilent 6890N equipado con
inyector serie 7683 y columna Agilent DB-HT-SIMDIS (5,0 m x 0,53 mm x 0,15 um).
Previo al andlisis de destilacion simulada se realizd una curva de calibracion,
desarrollando una curva de tiempos de retencién versus punto de ebullicién. Se preparé
una mezcla de un estdndar, con una mezcla de hidrocarburos livianos (C5-C28) y otra de
hidrocarburos pesados (C30-C100) ambas mezclas diluidas en sulfuro de carbono (CS3).
La calibracién de los puntos de ebullicién se realizé correlacionando el nimero de
carbonos, el punto de ebullicién y el tiempo de reaccién estandar para cada carbono.
Esta curva de calibracién permite la posterior identificacién de los compuestos de las

muestras analizadas.

El procesamiento de datos se realizé con el software SimDis Expert v8 (Separation
Systems Inc.), este andlisis se realizé durante una pasantia en el Laboratorio de Energias

Renovables de la Universidad de Graz, Austria, en 2018.

c. Viscosidad y Densidad

La determinacion de la viscosidad y la densidad fue realizada en un equipo Anton Parr
modelo SVM 3000, el equipo permite controlar la temperatura por lo cual las medidas
se hicieron de acuerdo con la normativa vigente ASTM D-1298 para densidad (15 °C) y
ASTM D-445 para viscosidad (40 °C). Este andlisis también se realizé durante la pasantia

mencionada en el punto anterior.
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4.1.- Introduccion

La caracterizacién de los catalizadores es importante ya que proporciona diferente

informacién, composicién y estructura quimica, textura y actividad catalitica.

La caracterizacion textural, se determina mediante el método Brunauer-Emmet-Teller
(BET) el cual permite determinar el area superficial especifica y la distribucién de los
poros de los materiales (Gregg & Sing, 1982). Se propone una clasificacién de los poros

e€n microporosos, mesoporosos y macroporosos (Dubinin, 1960).

La difraccién de rayos-X es una técnica que permite determinar el tamafio y la
composicion de las particulas cristalinas, y de esa forma determinar las fases y los

compuestos que forman parte del catalizador(Cullity BD & Stock SR, 2014).

4.2.- Caracterizacion textural

Para la caracterizacion textural de los catalizadores se realizaron medidas de adsorcién-
desorcion de Nz a 77 Ky se aplico la la metodologia BET (Sger), para determinar el area.
El volumen total de poros (Vp) se calculé a partir de la cantidad de nitrégeno adsorbido

a presiones relativas de 0,99.

La adsorcion de Ny es la técnica mas usada para determinar la superficie especifica de
sélidos de diferente tipo como los catalizadores de interés y para caracterizar la textura
porosa de los mismos. El método consiste en registrar el nUmero de moléculas de N»
adsorbidas en una monocapa a una temperatura constante de 77 K. La relacion entre
las moléculas adsorbidas y la presion relativa desde 0 a 0,998 se puede recoger en una
isoterma de adsorcién. De la misma forma se registra la desorcién de los moles de
adsorbato durante el regreso de la presidn relativa al valor inicial, obteniendo de esa

forma una isoterma de desorcion.

La clasificacion de isotermas de la IUPAC es una actualizacidon de la clasificacién BDDT
(Brunauer, Demming, Demming, Teller) y que distingue 9 tipos de isotermas segun sus

caracteristicas (Rouquerol et al., 1999).
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En la Figura 4.1, se muestra las isotermas de adsorcion y desorcién obtenidas para el

catalizador Ni-GDC, donde se observa una alta coincidencia entre ambas isotermas lo

gue indica que no existio histéresis.

La representacion se corresponde con una isoterma de tipo Il de acuerdo con la

clasificacién de BDDT, la que corresponde a los sélidos no porosos o macroporosos y

representa una adsorcién en monocapa-multicapa.

Cantidad ads (mmol/g)

@ adsorcion

O desorcidn
°
°
°

'Q... Y

‘e

Q.O.
"”O.QOOO@OOOOQO

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

P/P°

Figura 4.1.- Isotermas de adsorcion y desorcion para el catalizador Ni-GDC

La Figura 4.2 muestra las isotermas de adsorcién y desorcion obtenidas para el

catalizador NiMo(c)(r). A diferencia del caso anterior, se observa una zona por encima

de una presidn relativa de 0,7 donde ambas isotermas no coinciden correspondiente a

un ciclo de histéresis. En este caso la clasificacion BTTD indica que corresponde a una

isoterma tipo 1V, tipica de una adsorcidon en multicapas y es caracteristica de sélidos

mesoporosos.
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Figura 4.22.- Isoterma de adsorcién y desorcidn para el catalizador NiMo(c)(r)

Todos los catalizadores con excepcion del catalizador Ni-GDC, presentaron isotermas
tipo IV, caracteristicas de sdlidos mesoporosos, lo que obviamente responde a que todos
ellos corresponden a metales soportados sobre Al;0s. De acuerdo con la definicién
establecida por la IUPAC, los materiales mesoporosos son aquellos cuyos poros poseen
un tamanfio en el rango de 2-50 nm (Rouquerol et al., 1999). Los sélidos mesoporosos le
confieren una alta superficie especifica, el tamafno de los poros va a depender de las
condiciones de sintesis del material (Sousa et al., 2008).

El método BET se aplicé a los diferentes catalizadores comerciales utilizados y a los
catalizadores sintetizados en el laboratorio por métodos de impregnaciéon. Como
soporte para éstos ultimos se utilizd gamma alimina (y-Al.O3z), dada sus caracteristicas
de alta estabilidad térmica, gran area especifica y eficiente interaccion con los metales
que se impregnan, por lo cual es un material frecuentemente utilizado como
adsorbente, catalizador o soporte en distintos procesos (Sanchez-Valente et al., 2004).
La gamma alumina presenta sitios acidos de Bronsted, sitos acidos de Lewis y sitios

basicos de Lewis (Ertl et al., 1997; Tanabe, 1970).
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La Tabla 4.1 muestra los pardametros de caracterizacion textural obtenidos para los
distintos catalizadores, los que seran utilizados en los ensayos de hidrotratamiento que
se describiran en los capitulos siguientes.

Se observa que la y-alimina presentd una gran area especifica de 142 m?/gy un volumen
total de poro de 0,47 cm3/g, datos que coinciden con la hoja técnica que brinda el

proveedor (Sasol Puralox, 2017).

En el caso del catalizador NiMo(s) el area especifica fue de 135 m?/g y el volumen total
de poro de 0,39 cm3/g, valores algo inferiores que los de la Al,O3 de utilizada para su
preparacién. Esta reduccién puede atribuirse al bloqueo de poros provocado por la
impregnacion con los metales Ni y Mo (Afshar Taromi & Kaliaguine, 2018b; Priecel et al.,

2011).

El catalizador NiMo-S(s), obtenido mediante la sulfuracién de NiMo(s) mostré, al igual
que éste, menor drea BET y volumen de poro que la alimina soporte, lo que es
coherente con el efecto de la impregnacién. Se observa también que los valores de
ambos pardmetros son inferiores que los obtenidos para el NiMo(s). Estos resultados
pueden relacionarse con que los procesos térmicos a los que se somete el catalizador
durante su preparacién provocan la pérdida de area especifica del soporte, debido al

colapso del sistema poroso (Téllez Romero et al., 2020).

En el caso de los catalizadores comerciales, se observa que el NiMo(c) presenté valores
de area especifica y volumen total de poro del orden, si bien algo superiores, que los
obtenidos para el NiMo(s). Se observa también que reduccion del catalizador NiMo(c)
produjo una drastica reduccién del area especifica, lo que también puede vincularse al

efecto del tratamiento térmico sobre el soporte.

La impregnacion con Ce (5 % m/m) del catalizador NiMo(c) no produjo ningiin cambio
importante en sus parametros texturales, los cuales tampoco variaron en forma

significativa luego de su reduccion (NiMoCe(c)(r)).

En el caso del catalizador Pd, los valores de area BET y volumen de poro obtenidos
coincidieron con los reportado previamente por Malins et al. (2021), donde se informa

un valor de Sger de 101 m?/g y un volumen de poro de 0,22 m3/g.
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Cuando se analizd el catalizador Ni-GDC se obtuvo un valor de drea BET de 15 m?/g,
mucho menor que la obtenida para los catalizadores soportados en aliumina. Esa baja
area superficial es coherente con que este catalizador fue obtenido mediante
combustién de gel asistida, por lo que no posee un soporte sélido como los demads.
Ademas, debido a que este catalizador fue sometido a un proceso de calcinacién a 900
°C, se lo obtiene en fase cristalina, lo que hace disminuir notablemente el area superficial
(Sahni et al., 2007). Segun el valor de area especifica obtenido, se trataria de una fase

cristalina cubica (Choo et al., 2016).

Tabla 4.1.- Parametros de caracterizacion textural de los diferentes catalizadores (Sger: area
especifica, Vp: volumen total de poro, Vmicro: volumen de microporo)

Catalizadores Seer (M?/g) Vp (cm3/g) Vmicro (cm3/g)

v-Al,03 142 0,47 0,02

Sintetizados

NiMo(s) 135 0,39 0,03
NiMo-S (s) 111 0,33 0,03
Comerciales
NiMo(c) 159 0,44 0,08
NiMo(c)(r) 106 0,47 0,03
NiMo-S (c) 159 0,64 0,02
NiMocCe (c) 159 0,62 0,07
NiMoCe(c)(r) 152 0,60 0,06
Ni-GDC 15 0,12 0,006
Pd 99 0,21 0
PtO,+ 260 - -

*Datos del fabricante
c- comercial

s- sintetizado

r- reducido
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4.3.-Caracterizacioén por difraccion de rayos X (DRX)

La difraccién de rayos X es una importante herramienta de caracterizacion para los
catalizadores, ya que permite determinar la estructura cristalina de materiales vy

precursores ademas de caracterizar metales y sus aleaciones.

4.3.1.-Catalizadores sintetizados

a- NiMo

La Figura 4.3 muestra los difractogramas de la y-alimina y de los catalizadores NiMo(s)
y NiMo-S(s) sintetizados por impregnacion sobre este soporte.

El patron de difraccion de la y-alumina, presenta la estructura cristalina con su
estructura cubica de grupo espacial Fd3m dado los picos de difraccién ubicados en
26=19°,33°,37°,39,5°,46° (Adamowska & da Costa, 2015; W. Wang et al., 2015.
Asimismo, la ausencia de picos de difraccién bien definidos y agudos sugiere que se trata
de un material de muy baja cristalinidad, como ya ha sido reportado (Srifa et al., 2015).
Los patrones de difraccion de los catalizadores NiMo(s) y NiMo-S(s) no muestran ningun
pico caracteristico de los metales que lo constituyen o de sus sulfuros, debido que el
porcentaje de dichos metales no superan el 10 % de Mo y el 5 % de Ni, y los picos se
enmascaran con los del soporte. Esta caracteristica de los difractogramas ya ha sido
reportada para el catalizador NiMo/Al,Os con niveles menores al 15 % de Mo y 5 % de
Ni, cuyos difractogramas no mostraron diferencia con el de la alimina soporte (Wang et

al., 2004).
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Figura 4.3.- Patrones de difraccidn de rayos-X de la y-alimina y de los catalizadores NiMo(s) y NiMo-S(s)
preparados por impregnacion

b- Ni-GDC

En la buisqueda de alternativas a los catalizadores comunmente utilizados en la industria
petrolera y que no requieran sulfuracién se prepard mediante combustion en gel un

catalizador mixto de éxido de cerio y niquel, dopado con gadolinio (Ni-GDC).

No se encontraron reportes relativos al uso de este catalizador en procesos de
hidrotratamiento, el cual ha sido reportado como material del anodo de Celdas de
Combustible de Oxido Sélido (SOFCs), con las que se logré la conversién completa de

etanol a H, CO y CHa, como productos mayoritarios (Augusto et al., 2014).

Muy diferente es el caso del patrén de difraccidn de rayos X obtenido para el catalizador
Ni-GDC y para GDC y NiO-GDC, donde efectivamente sus difractogramas confirma que
se trata de materiales de una alta cristalinidad (Figura 4.4). La figura muestra el
difractograma “c” correspondiente a la fase GDC previo al agregado de Ni, el cual exhibe
picos de difraccion a angulos caracteristicos de wuna estructura fluorita

(26=28,5°,33°,47°,56,5°,60°) (Database: JCPDS 75-0161) (Chourashiya et al., 2010).
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“un

El difractograma “a”, correspondiente al andlisis de la fase GDC con el agregado de éxido
de niquel (GDC+NiO), exhibe picos coincidentes con los del difractograma “c”
correspondiente al andlisis del material GDC, al que se suman los picos a angulos
correspondientes a la fase de o6xido de niquel en su forma cubica (26=45°52°)
(Database: JCPDS 78-0643). Este resultado coincide con lo reportado por Chourashiya et

al. (2010) para el andlisis de NiO-GDC, confirmando la presencia de la fase NiO y la

formacion de Ni-GDC.

El difractograma “b” corresponde al andlisis del GDC+NiO luego de sometido a un
proceso de reduccién en atmodsfera de H, a 900 °C por 12 horas. Se observa que el mismo
presenta también los picos caracteristicos de la fase CDG mas los caracteristicos del
patron de difraccidon de la forma cubica del Ni (26=37°,43°) (Database: JCPDS 04-0850)
(Chourashiya et al.,, 2010; Fu et al.,, 2013). La total desaparicion de los picos
correspondientes al éxido demuestra que el proceso de reduccion fue efectivo para la

completa conversion del catalizador a su forma reducida.

Intensidad + k (u.a.)

M SR A B S S S S SN UL AN S A U S SN AN A
40 45 50 55 60
20 (°)

Figura 4.4.- Patrones de difraccién de rayos-X para obtenidos en el andlisis de: a- NiO-GDC b- Ni-GDC c-

GDC
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4.3.2.-Catalizadores de origen comercial

a- NiMo

En la Figura 4.5a se muestran los difractogramas para los catalizadores NiMo(c) y
NiMo(c)(r), obtenido luego de la reduccién del primero, y en la Figura 4.5b se muestra
el obtenido luego de sometido a la etapa de sulfuraciéon NiMo-S(c).

Esto coincide con los resultados obtenidos en el analisis de los catalizadores
sintetizados, donde sélo se detectaron los picos del soporte. Esta caracteristica se
detecta en el catalizador NiMo/Al.Os3 conteniendo un 15 % de Mo, donde no se detectan
picos de difraccién de éxidos y se confirma el patrén de difraccion de la alimina (Afshar

Taromi & Kaliaguine, 2018).

Los tres difractogramas indican que se tratan de materiales de minima cristalinidad,
mostrando picos de difraccién a dangulos correspondientes a los mencionados
anteriormente para la y-alimina. Esto coincide con los resultados obtenidos en el
analisis de los catalizadores sintetizados, donde sélo se detectaron los picos del soporte.
Esta caracteristica coincide con lo reportado por Afshar Taromi y Kaliaguine (2018) para
estos mismos catalizadores conteniendo un 15 % de Mo, lo que atribuyen al bajo

porcentaje de éxidos metales sobre el soporte de alimina.
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b-NiMoCe

En la Figura 4.6 se muestran los difractogramas de los catalizadores NiMoCe(c) y
NiMoCe(c)(r), los cuales también exhiben minima cristalinidad y los picos de difraccién
son los caracteristicos de la alimina soporte(26=19°,33°,37°,39,5°,46°). En el caso del
catalizador NiMoCe(c) sin embargo es posible apreciar los picos correspondientes a la

presencia del Ce0; (26=29°,33°,47°,57°) (Zhou et al., 2016).
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100 o

Figura 4.63.- Patrones de difraccidén de rayos-X para los catalizadores NiMoCe(c) y NiMoCe (c)(r)

c-Pd/Al,0s

La Figura 4.7, muestra el patrén de difraccion para el catalizador Pd/Al;03, ademas de
los picos caracteristicos de la alumina soporte, se observan los picos de difraccién
correspondientes al Pd en su forma cristalina (26=, 402, 46°), tal como lo fuera reportado

por Kiatkittipong et al., 2013y Patil y Vaidya, 2019.
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Figura 4.7.- Patron de difraccion de rayos-X para el catalizador Pd/Al>O3

De esta forma se logrd realizar una caracterizacion de los catalizadores que se utilizaron

durante la Tesis.
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5.1.- Introduccion

Como se ha mencionado, el hidrotratamiento catalitico de grasas y aceites vegetales
surgié como una alternativa para la produccion de biocombustibles de alta calidad y
compatibilidad con los tradicionales derivados del petréleo(Choi et al., 2015; Dujjanutat

& Kaewkannetra, 2020; Gutierrez et al., 2017).

Se trata de un proceso versatil que permite obtener una mezcla de parafinas e
isoparafinas aptas para ser destinadas a diferentes usos como biocombustibles segin
sus caracteristicas (Vonortas & Papayannakos, 2014). La etapa mas importante en la
conversion catalitica de triacilgliceroles a HC es obviamente la remocién de oxigeno, que
sucede en forma consecutiva o simultanea a la hidrogenacion de los dobles enlaces. La
remocion del oxigeno puede darse mediante tres tipos de reacciones:
hidrodeoxigenacién (HDO), hidrodecarbonilacién (HDCn) o hidrodecarboxilacién

(HDCx), en orden decreciente de consumo de hidrégeno (Ver Figura 1.6).

El producto del proceso, segun el rango del largo de cadena de sus HC, puede
fraccionarse para destinarse a usos como combustible de aviacidn (o biojet fuel o BJF),
desde C8 hasta C16, (Makcharoen et al., 2021; Scaldaferri & Pasa, 2019) o biogasoil (o
green diesel o GD) desde C15 hasta C19 sustituyendo al gasoil tradicional (Ameen et al.,

2020; Scaldaferri & Pasa, 2019).

5.2.- Puesta a punto del método de hidrotratamiento

Inicialmente, para la puesta a punto del método de hidrotratamiento se seleccionaron
condiciones de operacién relativamente extremas en base a lo reportado en la
bibliografia a los efectos de verificar la correcta operacion de todos los dispositivos de
control instalados en el reactor y asegurar alcanzar un grado de conversién significativo,

lo que permitiria también evaluar los métodos de analisis de los productos obtenidos.

Como materia prima se eligi6 el aceite de girasol de alto oleico (HOSFO) dado que por
su composicidon en acidos grasos relativamente simple permite una mas clara

interpretacidn de qué tipo de modificaciones sufre el material durante el proceso.
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En cuanto a la naturaleza de los catalizadores eficientes para este tipo de proceso, se
han reportado metales nobles, como Pt y Pd, asi como sistemas bimetalicos compuestos
por pares de diferentes metales de transicion, como NiMo y CoMo. Siendo estos ultimos
obviamente los de mayor interés tecnoldgico dado su precio sensiblemente inferior al

de los primeros (Arun et al., 2015).

Se ha reportado una alta eficiencia de los catalizadores NiMo/Al,Os-sulfurado, Pd/Al,O3
y CoMo/Al,0s3-sulfurado en el hidrotratamiento de aceite de soja, alcanzandose
conversiones a HC de 92,9%, 91,9% y 78,9%, respectivamente, operando un reactor
batch a 400 °C, 92 bar de H, durante 2 horas (Veriansyah et al., 2012). Mientras que en
las mismas condiciones con los catalizadores Ni/SiO,—Al,Os, Pt/Al>Os y Ru/Al,O3 apenas

se supero el 60 % de rendimiento.

También, en el hidrotratamiento de aceite de soja en un reactor discontinuo a 350 ‘Cy
92 bar de presion de H; utilizando los catalizadores Ni/SiO>—Al,03 y CoMo/Al;Os-
sulfurado, se alcanzaron conversiones en HC de 45,4 y 55,8%, respectivamente, en tan

solo 1 hora de reaccion (Kim et al., 2013).

En base a estos antecedentes, se decidié operar a una temperatura superior a los 300
°C, presion de H, mayor a 70 bar, prolongando el periodo de reaccién por al menos 2

horas y utilizando los catalizadores comerciales CoMo/Al,Os3, NiMo/Al,O3y PtO;

Sin embargo, los productos obtenidos en los ensayos en los que se utilizaron los
catalizadores CoMo(c) y NiMo(c) no mostraron presencia de HC, y su composicién se
encontré en su totalidad constituida por FFAy Gli (Tabla 5.1). Estos resultados resultaron
muy llamativos dado los reportes previos sobre la eficiencia de la generacién de HC en
condiciones de reaccién similares y utilizando catalizadores de la misma naturaleza

como se menciond anteriormente.
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Tabla 5.1.- Catalizadores utilizados para el hidrotratamiento en discontinuo del HOSFO, condiciones de
operacién y composicion del producto obtenido expresada en porcentaje en peso de HC, FFA y Gli.

Corridas- T(°C)  P(bar) t(min) Cat(%) HC(%) FFA(%) Gli(%)
Catalizador

1-CoMo(c) 320 70 120 4,9 0 58 42
2-CoMo (c) 350 100 120 5,0 0 98 2
3-NiMo (c) 350 100 120 4,7 0 92 8
4-NiMo*(c)(r) 350 100 120 4,7 0 85 15
5-PtO; (c) 350 100 120 0,44 17,4 54,6 28

*Se hizo una reduccion del catalizador durante 2h a 20 bar de H2y 400 °C.

En cambio, cuando se utilizé como catalizador PtO; a una concentracién del orden de
s6lo 10 % de la utilizada con los otros catalizadores, se logré generar HC, los que

alcanzaron a un 17,4 % del producto luego de 120 min de reaccion.

Que esa relativa eficiencia del proceso catalizado por PtO; resulte elevada, se le puede
atribuir a que se trata del compuesto puro, sin soporte, por lo que, aun utilizado en muy
baja proporcidn, en términos de porcentaje de metal activo resulta muy superior al del

resto de los catalizadores.

Si bien la conversién alcanzada fue baja en comparacién con lo reportado en los trabajos
similares mencionados anteriormente, este resultado sugiridé que no se deberia estar
lejos de las condiciones de reaccidn necesarias para conseguir conversiones en HC mas

elevadas.

El uso de soporte para los catalizadores metalicos tiene varias ventajas, como facilitar
su recuperacion, mejorar su estabilidad mecanica, conferirle una granulometria acorde
al uso al que se destina, optimizar la concentracidén del metal activo y, en consecuencia,
reducir su costo debido al uso del metal en pequefia proporcién, ademas de afectar su

performance (Kumar et al., 2014; Malins, 2021).

Por este motivo y su alto costo, los resultados obtenidos en la catdlisis con PtO;

resultaron del mayor interés para la puesta a punto del proceso, pero el trabajo
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posterior se dirigio a lograr generar elevado contenido de HC en el producto utilizando
el resto de los catalizadores. Los resultados obtenidos (Tabla 5.2) indicaron que, ademas
de laausencia de HC en los productos, éstos se componian en su gran mayoria por acidos
grasos libres y, en menor grado, por glicéridos, lo que sugirid que existia alguna
condicidn de reaccidn que favoreciera la hidrélisis frente a las reacciones de interés.
Para analizar la situacion debe tenerse en cuenta la secuencia de las diferentes etapas
involucradas en el hidrotratamiento de triglicéridos (TAG) para convertirlos en HC. En
primer lugar, es de esperar que ocurra la saturacién de los dobles enlaces de los acidos
grasos (Wang et al., 2019). Posteriormente, se inicia la hidrogendlisis, en la cual el H;
rompe los enlaces éster y los FFA se van separando de a uno de la molécula de glicerol,
formandose mono- y diglicéridos como intermediarios. Se trata de una etapa rapida que
cuando se completa los TAG han sido convertidos totalmente a FFA y propano.
Posteriormente los FFA serdn convertidos a HC mediante hidrodeoxigenacién (HDO),
hidrodecarboxilacién (HDCx) o hidrodecarbonilacion (HDCn) o combinacidon de estos
procesos, dependiendo de las condiciones de reaccién y del tipo de catalizador (Brandao
et al., 2021; Gosselink et al., 2013; Zula et al., 2022).

Si se considera que en nuestro caso el proceso ocurre de la manera descripta, se puede
evaluar el impacto de la generacién de propano al inicio del proceso. Considerando que
la capacidad del reactor es de 250 mL y que el mismo se carga con 100 g de aceite, el
volumen libre del mismo seria de aproximadamente 139 mlL. Considerando este
volumen y una presién de reaccién de 100 bar, mediante la ecuacion de los gases ideales
(si bien es una aproximacion en este caso) dicho volumen estara ocupado por 0,269 o
0,282 moles gaseosos si la temperatura de reaccién es 350 o0 320 °C, respectivamente.
Luego, un calculo estequiométrico simple indica que la conversién total del glicerol
contenido en los 100 g de aceite a propano generaria unos 0,113 moles de este gas en
el sistema, lo que implica fracciones molares de 0,42 o 0,40 del mismo a 350 0 320 °C,
respectivamente. Suponiendo que en esta primera etapa el volumen libre del reactor
contiene Unicamente el H; suministrado al sistema y el propano generado por la
reaccion, las fracciones molares del H, serdn de 0,58 y 0,60 a cada temperatura. En
consecuencia, esto conduce a que la presién parcial del H, durante la reaccién seria

aproximadamente 58 o 60 bar segun la temperatura a la cual se realizé la misma.
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Este cdlculo sencillo, si bien aproximado, sugiere que la presién parcial de hidrégeno
disponible para la siguiente etapa del proceso, fundamental ya que involucra la
conversion de los FFA a HC, es muy inferior a la presién total del sistema. Por lo tanto,
esto sugiere que para corregir este efecto y permitir que la presién de hidrégeno se
aproxime a la presién total del sistema es necesario realizar purgas desde el cabezal del
reactor, de manera de expulsar del mismo el propano generado y permitir que el sistema
de suministro de H, permita que este gas recupere su concentracion manteniéndose
como el principal componente gaseoso del sistema.

Adicionalmente, en el caso de la catalisis con PtO; al abrir el reactor ya finalizada la
reaccidon y cuando se alcanzé la temperatura ambiente, se verificé la presencia de una
importante cantidad de agua en su interior. Esto sugirido que la acumulacion de agua
(producto del hidrotratamiento) podria también favorecer los procesos de hidrdlisis
causantes de la acumulacion de FFA y Gli en el reactor, impidiendo el avance de la
reaccion hacia los HC de interés. Para verificar si la realizacién de purgas desde el cabezal
del reactor eliminaria también el agua generada en el proceso, debe verificarse su
estado de agregacion en las condiciones de reaccion. Obviamente un analisis detallado
del sistema reaccionante resultaria extremadamente complejo dado que la composicion
de este varia con el tiempo de reaccion, sumado a la existencia de miscibilidades
parciales entre los diferentes componentes del mismo. Pero si es posible considerar una
situacion simplificada considerando el agua practicamente inmiscible con el resto de los
componentes organicos presentes, de manera de sacar algunas conclusiones en funcién
de su diagrama de equilibrio liquido-vapor del agua. La Figura 5.1 muestra el diagrama
de equilibrio para el agua pura (Lemmon et al., 2010) y sobre el mismo los dos puntos

correspondientes a las condiciones de presidn y temperatura de trabajo indicados en la

Tabla 5.2. 250

200

Liquido
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280 300 320 340 360 380
Temperatura (°C)
Figura 5.11.- Curva de equilibrio liquido-vapor para el agua pura (Lemmon et al., 2010). Punto 1: 320 °C,

70 bar; punto 2: 350 °C, 100 bar.
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Esto sugiere que en las condiciones de reaccion la termodinamica indica que el agua
tendera a encontrarse en estado gaseoso y por lo tanto acumuldndose en el espacio
libre del cabezal del reactor, por lo que la realizacién de purgas periddicas de gas desde

el cabezal de reaccién durante el proceso también permitiria su eliminacién.

Adicionalmente, otro efecto favorable que puede atribuirse a las purgas se relaciona con
retirar del reactor, ademas del propano y el agua, los demas productos gaseosos
generados en el proceso (CO2 y CO) y sustituirlos con H, manteniendo su presidn parcial
proxima a la presion total del sistema durante el periodo de reaccidn (Figura 5.2), lo cual

favorece por ambos efectos la obtencién de HC en el producto final.

H
_< ? >72 —{><}——> purga

' )

PPy, <Pt

H,0 CH;| co co,

trTt

N J
Figura 5.2.- Las purgas de gas desde el cabezal del reactor eliminan todos los productos gaseosos
permitiendo que presion parcial de H2 coincida con la presidn total del sistema.

Para verificar esto, el HOSFO se procesd en tres etapas a 350 °C y 100 bar de H; en
presencia de 1 % de PtO,. En la primera etapa, la reaccién se prolongd por 3 hy no se
realizaron purgas, mientras que las siguientes dos etapas fueron de 2 h de duracién y
durante dicho periodo se realizaron purgas regulares del gas acumulado en el cabezal

del reactor: cada 5 minutos durante la primera hora y cada 10 en la segunda.

Para realizar las purgas se procedi6 realizando rapidamente la siguiente secuencia de
operaciones: se cerré la valvula que controla el suministro de H, e inmediatamente se
abrio la valvula de salida que conecta con el cabezal del reactor hasta que la presién del
mismo descendié a 80 bar, momento en que se volvid a cerrar esta valvula y se abrid
nuevamente la valvula de suministro de H,, permitiendo que el regulador de presion

restablezca la presidn H; a la presiéon de trabajo (100 bar).
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Esta operacion se repitid a intervalos regulares, promediando una velocidad espacial de
gas por hora (GHSV) de 28 o 56 h', segun se repitiera a intervalos de 10 o 5 minutos,

respectivamente.

La Figura 5.3 muestra la concentracion de los tres componentes principales
constituyentes de la mezcla de reaccion luego del primer proceso realizado sin efectuar
purgas (Etapa 1) y de las dos etapas siguientes donde se aplicaron las purgas segun lo

descripto anteriormente.
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Figura 5.32.- Concentracion de hidrocarburos (HC), acidos grasos libres (FFA),y glicéridos (Gli) en los
productos obtenidos mediante hidrotratamiento del HOSFO a 350 °C y 100 bar de H2 con 1 % de PtO:
como catalizador en una primera etapa de 3h y sin purgas de gas y dos etapas sucesivas de 2 horas de
duracion cada una con purgas regulares.

Se observa que en la primera etapa se alcanzé un rendimiento a HC de sélo el 15 % y
que el producto estuvo constituido mayoritariamente por FFA (63,8 %) y un 9,1 % de Gli.
Sin embargo, cuando este producto (conteniendo el catalizador usado en la etapa
anterior) fue vuelto a procesar por 2 horas adicionales, pero realizando purgas regulares

de gas desde el cabezal del reactor, la proporcién de HC se incrementd a 51 % y la de
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FFA disminuyo a 24 %. Luego, en la tercera etapa se alcanzé una proporcién de HC de

87 % y los FFA disminuyeron a un 3 %.

Estos resultados fueron los primeros ensayos en los que se alcanzé una elevada
conversion a HC y permitieron comprobar que el sistema de reaccién disenado permite
obtener HC eficientemente mediante el hidrotratamiento de aceites vegetales, pero que
para ello es determinante poder realizar purgas regulares de gas desde el cabezal del

reactor.

A diferencia de los ensayos realizados sin efectuar purgas, no se verifico la presencia de
agua al abrir el reactor al finalizar las corridas en las que se purgd el sistema, lo que
confirmé que efectivamente el agua se acumulaba al estado vapor en el cabezal del
reactor en las condiciones de reaccion y que la modalidad de purgas realizada era

eficiente para su eliminacion.

5.3.- Efectos de los parametros de reaccion en la eficiencia del proceso

de hidrotratamiento

Posterior a la puesta en marcha del reactor y optimizacién de la operativa del mismo
mediante los ensayos preliminares descriptos en el punto anterior y detectada la
necesidad de realizar purgas regulares de gas del sistema para potenciar la generacién
de HC en los productos de reaccién, resultd necesario evaluar el efecto de las diferentes
variables operativas sobre la eficiencia del proceso: temperatura de reaccién, presion
de H,, periodo de reaccidn, velocidad de agitacion, porcentaje de catalizador. A los
efectos de restringir el numero de variables a estudiar se decidid fijar el periodo de
reaccion en 4 horas, la velocidad de agitacion en 1400 rpm y la frecuencia de las purgas
la primera hora cada 5 minutos y las otras cada 10 minutos. Esta decisién se basé en
resultados previos sugirieron que esta velocidad de agitacidén es necesaria para lograr
un eficiente mezclado del sistema heterogéneo de reaccién (H; gas, aceite liquido y
catalizador). En relacién con el periodo de reaccidn, se demostré que 4h de reaccién son
suficientes para alcanzar altas conversiones a HC en determinadas condiciones y que
ademas es un tiempo razonable para ejecutar todas las operaciones necesarias en una

jornada de trabajo (preparacién y carga del reactor, puesta en marcha y establecimiento
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de condiciones operativas, periodo de reaccion, enfriamiento, recuperacién de

productos).

Se elaboré un disefio compuesto central factorial donde se presentd el nimero de
tratamientos entre las combinaciones de las variables independientes presion,
temperatura y porcentaje de catalizador y la respuesta como eficiencia del proceso. Los
valores centrales (nivel cero) elegidos para el disefio experimental son: 325 °C, 80 bar y

0,75% de catalizador (Ver Anexo Al).

Los disefios factoriales son muy convenientes cuando en el proceso interviene el efecto
combinado de tres factores (variables independientes) sobre la respuesta (variable
dependiente)(Montgomery, 2005). En este caso la variable dependiente elegida fue el
porcentaje de HC en el producto. Dado que la ejecucién del disefio involucré un nimero
importante de ensayos y que para todos ellos se requirid disponer de cantidad suficiente
de un mismo catalizador y que este se presente de forma homogénea, se utilizé el
catalizador comercial Pd, el cual demostré buena actividad en los ensayos previos sin
requerir tratamiento previo alguno, lo cual de ser necesario aportaria una variable

adicional.

En la Tabla 5.2, se detalla el andlisis de regresién del modelo ajustado a los datos (sin
exclusion de los términos no significativos), seglin ese andlisis se obtuvo la ecuacién del

modelo (Ec. 5.1).

% HC = 62,8+ 23,66T — 2,28P + 6,44C — 0,32TxP + 8,25TxC + 9,65PxC —
1,88T2 + 8,66P% + 0,087C? [Ec.5.1]

T-Temperatura; P-Presidn; C-% Catalizador

El coeficiente de determinacidn (R?) igual a 0,842 indica que el modelo ajustado explica
el 84,2 % de la variabilidad total de la respuesta y el 15,8 % corresponde al error total,

el estadistico del modelo es F=4,152 con un p valor de 0,03692.

El p-valor < 0,05 se utilizd como una herramienta para determinar la significancia de los
coeficientes, el Unico coeficiente significativo y el pardmetro mas influyente fue la
temperatura. Las demas variables, tienen un p-valor mayor a 0,05 por lo que no existe

una relacién estadisticamente significativa entre las variables.
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Tabla 5.2.- Analisis de la regresion para la superficie de respuesta ajustado a un modelo cuadratico (T:
temperatura, P: presion, C: porcentaje de catalizador)

Fuente Coeficiente Error Estandar Estadisticot Valorp
Constante 62,80 10,359 6,062 0,00051
T 23,66 4,694 5,041 0,0015
P -2,275 4,694 -0,485 0,643
C 6,437 4,694 1,371 0,213
T -0,325 6,639 -0,049 0,962
T*P 8,250 6,639 1,243 0,254
T*C 9,650 6,639 1,454 0,189
P*P -1,875 4,267 -0,439 0,6974
P*C 8,663 4,267 2,030 0,082
c*C 0,0875 4,267 0,021 0984

La Figura 5.4 muestra las representaciones tridimensionales de superficie de respuesta
y sus proyecciones, mostrando el efecto sobre el rendimiento en porcentaje de HC de
las diferentes variables estudiadas, tomadas de a pares y fijando la tercera en su nivel

central.

La Figura 5.4a muestra el porcentaje de HC obtenido en funcién de la temperatura y
presidn, los resultados indican claramente que el rendimiento en HC aumenta con la
temperatura de reaccion. En cambio, el efecto de la presiéon de hidrégeno aparece

moderado, con un leve valle préximo a los valores medios de dicha variable.

La Figura 5.4b muestra al igual que la anterior un fuerte efecto de la temperatura de
reaccion sobre la conversion a HC, el cual se acentta con el aumento del porcentaje de
catalizador (de 0,45 a 1,05 %). De manera similar el aumento del porcentaje de
catalizador afecta mas fuertemente el rendimiento en HC en la regién de mayor
temperatura, por lo cual la combinacién de porcentaje de catalizador y temperatura

elevados maximiza el rendimiento en HC.
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Finalmente, la Figura 5.4c muestra cdmo el aumento del porcentaje de catalizador
resulta favorable para el aumento del rendimiento en HC del proceso y que dicho efecto
es mas acentuado a los mayores valores de presidn. En cuanto al efecto de la presién se
observa que el mismo es muy leve en la zona de alta concentracidon de catalizador,
mientras que a las menores concentraciones de catalizador la disminucién de presién
favorece el rendimiento en HC. Este resultado resulta inesperado, ya que el suministro
del H, necesario para el avance del proceso deberia verse favorecido por el incremento

de su presion.

Si bien varias hipétesis pueden plantearse en busqueda de una explicacidon de este
resultado, como el favorecimiento de procesos asociados a un menor consumo de H;
(como la HDCx e HDCn) a menores presiones y menores porcentajes de catalizador, o
un mayor consumo de H; destinado a la saturacion de las cadenas hidrocarbonadas a
mayores presiones que pudiera empobrecer la superficie del catalizador en el H atémico
necesario para el resto de las reacciones, u otros aspectos de la cinética de los diferentes
procesos que participan y su efecto sobre dicha densidad de atomos de H sobre el
catalizador, no se pudieron identificar elementos que permitieran identificar con certeza

qgué fendmeno explica mejor este resultado.
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Figura 5.4.- Superficies de respuesta representando el efecto de las diferentes variables operativas sobre

el porcentaje de HC en el producto del hidrotratamiento de HOSFO a- % de catalizador: 1% b- Presion Ha:
100bar c-Temperatura: 350 °C
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En base a estos resultados y resultados reportados por otros investigadores, se
seleccionaron condiciones de operacién en 350 °Cy 100 bar de presién de H,. En cuanto
al porcentaje de catalizador, este pardmetro se fijara en funcién de la naturaleza de cada

uno y reportes previos relativos a la posible eficiencia de estos.

5.4.-Catalizador NiMo/Al.O3

5.4.1.- NiMo/Al.O;3 sin modificar

Sin duda como ya se ha mencionado por varios motivos éste es uno de los catalizadores
de mayor interés para el proceso, ya que esta ampliamente diseminado en refinerias
convencionales, por lo que también existen varios proveedores que lo producen con las
caracteristicas mds convenientes para cada aplicacién y tiene un costo bajo en

comparacion con aquellos que contienen metales nobles.

Por este motivo, una vez puesto a punto el método de hidrotratamiento, se evalué la
eficiencia del proceso aplicado sobre HOSFO en presencia de un catalizador NiMo(c)
comercial adicionado al 4,7 %, a 350 °Cy 100 bar de H;. Luego de un periodo de reaccién
de 4 h se alcanzd una conversién a HC de sélo 5 %, obteniéndose un producto

compuesto en un 83% por FFA.

Por lo cual, se decidié modificar este catalizador sometiéndolo a procesos de reduccién

y de sulfurado como se detalla a continuacion.

5.4.2.- NiMo/Al,Os reducido

Uno de los pretratamientos posibles para activar este tipo de catalizadores es su
reduccion. Para ello se lo suele someter a corriente de H; a alta temperatura por un
tiempo prolongado hasta que los metales en forma de éxidos se transforman a fase
metadlica, potenciando su actividad frente a reacciones de hidrotratamiento (Srifa et al.,

2015a).

Para estudiar el efecto de la reduccién en la actividad del catalizador NiMo(c), 6,4 g de
este se trataron como se describe en el punto 3.2.2-b.; exponiéndolo a una corriente de

hidrégeno de 50 mL/min a 400 °C durante 3 horas.
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La Figura 5.5 muestra el ennegrecimiento tipico que indica la conversion de los 6xidos

metalicos a sus respectivos metales.

Figura 5.5.- Catalizador NiMo(c) antes (izquierda) y después de la reduccion(derecha).

En la Figura 5.6 se comparan los porcentajes de HC en los productos obtenidos del
hidrotratamiento durante 4 horas de 100 g de HOSFO a 350 °Cy 100 bar de H; utilizando
4,7 0 1,0 % del catalizador NiMo/Al,0s3(c) sin reducir y reducido (r), respectivamente. Se
observa que con el catalizador reducido se obtuvo un porcentaje en HC muy superior
(40 %) al mismo sin reducir (5,4 %), pese que se lo dosificd en una cantidad 5 veces

menor.
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NiMo(c) NiMo (c)(r)

Figura 5.63.- Porcentaje de HC en los productos obtenidos del hidrotratamiento de HOSFO catalizado por
4,7 % de NiMo/Al>03(c) sin reducir y 1,0 % del mismo el reducido (r) a 350 °Cy 100 bar de H: durante 4h.

5.4.3.-NiMo/Al,Os sulfurado

Otra alternativa para potenciar el poder catalitico de este tipo de catalizador en

procesos de hidrotratamiento es modificarlo mediante sulfuracién, de manera de
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transformar los Oxidos metdlicos originales de los metales activos en sus
correspondientes sulfuros. Los catalizadores utilizados en estado sulfurado son muy
utilizados en la industria petrolera, y han demostrado ser activos y selectivos frente a
las reacciones de hidrotratamiento (Chen et al., 2015; Kubicka & Kaluza, 2010). Por
ejemplo, la planta de desulfuracién de gasoil de la empresa ANCAP en Uruguay utiliza

un catalizador de NiMo que es suministrado ya sulfurado por la empresa Axens.

Para estudiar el efecto de la sulfuracién de este catalizador sobre su actividad, una
muestra de este fue tratada en corriente de H; enriquecida en dimetildisulfuro (DMDS),

como se describe en el punto 3.2.2-a.

La Figura 5.7 muestra el efecto de este tratamiento en la apariencia del catalizador
NiMo(c), observandose el cambio del color verde original a negro como consecuencia

del cambio estructural de 6xidos a sulfuros.

Cuando se repitié en las mismas condiciones operativas que en los dos casos anteriores
el tratamiento del HOSFO utilizando el mismo catalizador luego de la sulfuracién (NiMo-
S(c)), el producto final mostré un drastico aumento en el contenido de HC respecto a los

ensayos anteriores: 89 % de HC y solo un 1 % de FFA.

Figura 5.74.- Catalizador NiMo(c) antes (izquierda) y después de la sulfuracion(derecha).

La Figura 5.8 compara los rendimientos en HC del proceso catalizado por NiMo(c) bajo
las tres formas en que se lo utilizd, observandose el gradual aumento de 5,4 a 40y a 89
% en el contenido de HC del producto al utilizarlo sin modificar, reducido o sulfurado,

respectivamente.

Los resultados demostraron que, si bien la reduccién tuvo un efecto positivo sobre la
actividad catalitica del sistema NiMo, la sulfuracidn fue el proceso que mds impacté en

la obtencion de HC.
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También, se repitié el proceso en las mismas condiciones utilizando el catalizador
sintetizado en el laboratorio como se describié en 3.2.1-a sometido previamente al
mismo proceso de sulfuracion (NiMo(s)), obteniéndose un rendimiento en HC de 87 %,

practicamente el mismo que el obtenido con el catalizador comercial.
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Figura 5.85.- Porcentaje de HC obtenido del proceso de hidrotratamiento de HOSFO 350 °Cy 100 bar de
H2 catalizado por (a) NiMo(c) (b) NiMo(c)(r) (c) NiMo-S(c) durante 4h.

5.4.4.-Catalizador NiMoCe/Al.O3

Si bien los resultados anteriores demostraron la alta eficiencia del catalizador NiMo
sulfurado, la utilizacidn de catalizadores de este tipo presenta varios inconvenientes. Es
conocido que durante su utilizacion estos catalizadores se van desulfurando
lentamente, lo que hace que su actividad se vaya reduciendo gradualmente con el

tiempo y que el azufre perdido quede contenido en los productos (Yakovlev et al., 2009).

Asimismo, la presulfuracién del catalizador implica operaciones que en conjunto
consumen un tiempo muy prolongado (36 horas en total en etapa de laboratorio), por
lo que resulta del mayor interés alternativas que permitan maximizar la actividad

catalitica prescindiendo del proceso de sulfuracién.

Se ha reportado que una de las alternativas para potenciar la actividad catalitica del
sistema NiMo es la incorporacion de Ce en baja concentracién (5 %), sin la necesidad de
recurrir al proceso de sulfuracién (Liu et al., 2012). En base a este antecedente
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se decidio estudiar el efecto de esta alternativa, para lo cual se efectud la incorporacion
del tercer metal mediante impregnacién del NiMo(c), como se describe en 3.2.1-c,

obteniéndose el NiMoCe(c).

Posteriormente se procesd el HOSFO en las mismas condiciones que en el caso anterior
conteniendo un 1% de este catalizador. Alternativamente, una muestra de catalizador
fue sometida a una etapa de previa de reduccién, y el NiMoCe(c)(r) obtenido fue

evaluado en las mismas condiciones.

La Figura 5.9 muestra que el porcentaje de HC obtenido cuando se utilizé NiMoCe(c) fue
de 24 %, mientras que cuando se lo utilizé reducido el rendimiento de HC aumenté a 46
%. Estos resultados coinciden con los resultados reportado por Yulia & Zulys(2020) para
la conversion del aceite de la nuez de la india mediante hidrotratamiento a 400 °C, 35

bar de H, durante 5 horas, proceso que arrojé una conversion a HC de 48,6 %.

Si bien el porcentaje de HC obtenido aumentd cuando el proceso se catalizé con
NiMoCe(c)(r) respecto a cuando se utilizé NiMoCe(c), el aumento fue mucho menor en
comparacion al obtenido con NiMo(c)(r), lo que cuestiona la conveniencia del proceso
extra que implica la impregnacidn con Ce. Asimismo, el porcentaje de HC alcanzado fue

muy inferior del 89 % de HC alcanzado con el catalizador NiMo-S(c).
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Figura 5.96.- Porcentaje de HC en el producto obtenido luego de 4h de hidrotratamiento de HOSFO a 350
°Cy 100 bar de H: catalizado por NiMoCe(c)/Al20s sin reducir y reducido.

Para evaluar el efecto de prolongar la reaccién por un periodo de tiempo mayor con este
nuevo catalizador en su forma reducida, se repitié la corrida en las mismas condiciones,
pero durante 6 horas, lo que permitié aumentar la conversidon a HC al 68 %. Si bien este
rendimiento en HC fue aun inferior al obtenido con el catalizador NiMo-S(c) en 4h de
reaccidn, debe considerarse que éste se lo utilizé dosificado al 1,35 %, mientras que el

NiMoCe(c)(r) se lo dosificé al 1%.

5.4.5.- Rendimiento final en hidrocarburos

Ademas de ensayar los catalizadores NiMo en sus diferentes variantes y PtO,, a efectos
comparativos se evalué la eficiencia del proceso catalizado por Pd, como ya se mencioné
los catalizadores de metales nobles estdn reportados por su alta actividad catalitica en

el hidrotratamiento (Zhang et al., 2020).

Asimismo, se evalud la eficiencia del catalizador Ni-GDC descripto en el capitulo
precedente. Este catalizador compuesto por un éxido de niquel y cerio dopado con
gadolinio, si bien es muy utilizado en celdas de combustible, no existen reportes de su
uso como catalizador en hidrotratamiento, por lo que resultd interesante estudiar su

desempefio en este proceso.

En la Figura 5.10 se compara el porcentaje final de HC y de FFA en los productos
obtenidos luego de 4 horas de hidrotratamiento de 100 g de HOSFO a 350 °Cy 100 bar
de H» catalizado por PtO,, Pd, NiMo(c), NiMo(c)(r), NiMoCe(c), NiMoCe(c)(r), Ni-GDC y
dos catalizadores NiMo sulfurados: uno sintetizado NiMo-S(s) y otro comercial NiMo-
S(c). Se definieron los porcentajes de catalizador en base a la naturaleza y reportes de

actividad de cada uno.
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Figura 5.107.-Porcentaje de HCy FFA en el producto obtenido luego de 4h de hidrotratamiento del HOSFO
con diferentes catalizadores a 350°C y 100 bar de H:

Se observa que los menores porcentajes de HC (5,4 y 24 %) se obtuvieron con los
catalizadores NiMo y NiMoCe, ambos sin reducir y dosificados al 5,0 y 1,0 %
respectivamente. En cambio, al utilizarlos reducidos previamente los porcentajes en HC
se incrementaron en forma importante, alcanzando al 40,2 % en el caso del NiMo(r) y al
46,0 % en el caso del NiMoCe(r), pese a que en ambos casos se los utilizé al 1 %.

Con el resto de los catalizadores se obtuvieron muy altas conversiones a HC, superando
el 80 % en todos los casos. En particular con ambos catalizadores NiMo/Al,Os sulfurados
utilizados al 1,4 % se obtuvieron productos con contenidos de HC préximos al 90 % (91
y 89 % para el comercial y el sintetizado, respectivamente), confirmando el fuerte
impacto positivo de la sulfuracion sobre el desempefio de estos. Los resultados
confirmaron también la alta eficiencia relativa de los dos catalizadores comerciales de
metales nobles, ya que con tan sélo un 0,45 % de PtO; se obtuvo una conversion a HC
de 93 %, mientras que con un 1,0 % de Pd la conversién a HC alcanzé al 98 %.
Finalmente, cuando se utilizéo un 1,0 % de catalizador Ni-GDC se obtuvo una conversion
a HC de 81 %, resultado que si bien esta por debajo de los obtenidos con los

catalizadores de metales nobles y el NiMo-S, resulta atractivo ya que se trata de un
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catalizador de menor costo que aquellos que contienen metales nobles y que no

contiene azufre.

5.5.-Composicion del producto final

5.5.1.- Composicion de la fraccion de hidrocarburos

El anadlisis de la composicion de la fraccion de HC realizado mediante analisis por
Cromatografia de gases (GC) es de particular interés, no sélo porque aporta informacién
complementaria sobre las caracteristicas del proceso y su mecanismo, sino porgque en
definitiva sera determinante sobre la aplicacién a la que finalmente pueda destinarse el

producto obtenido.

Si se considera que el HOSFO (Ver perfil de acidos grasos en Anexo A.2) estd constituido
casi exclusivamente por dcidos grasos de 18 y 16 carbonos (96 y 4 %, respectivamente),
la presencia de los HC C18 y C16 en el producto es indicativa de la ocurrencia de la
reaccion de HDO. En cambio, la presencia de HC C17 y C15 indica la ocurrencia de
reacciones de HDCn e HDCx, con la correspondiente pérdida de un carbono. Luego, la

presencia de HC mas cortos evidencia la presencia de fenédmeno de cracking.

La Figura 5.11 muestra el perfil de la fraccidn de HC en los productos finales para los
casos en que la misma superod al 80 %. Se observan leves diferencias en la distribucion
de largos de cadena de HC entre los productos obtenidos con ambos catalizadores
NiMo-S/Al>O3 y PtO>, lo que sugiere que en estos casos las diferentes reacciones (HDO,
HDCn +HDCx y cracking) tuvieron un grado de participacidon similar. En cambio, los
catalizadores Pd/Al>O3 y Ni-GDC condujeron a un producto de composicidn claramente
diferente, con extraordinariamente alta concentracién de C17. La prevalencia de HC con
un largo de cadena en una unidad inferior al del principal acido graso constituyente del
HOSFO sugiere que los procesos de HDCn y/o HDCx deben haberse visto favorecidos
frente ala HDO. También, el bajo contenido de HC de cadenas mas cortas indica que con

estos catalizadores se verificaron fendmenos de cracking menos importantes.
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Figura 5.118.- Composicion de la fraccidn de hidrocarburos en los productos finales obtenidos luego de 4
h del hidrotratamiento del HOSFO a 350°C y 100 bar de H., catalizado por: PtO2, Pd, NiMo-S(c), NiMo-S(s)
y Ni-GDC.

La Figura 5.12 muestra los perfiles de la fraccion de HC en los productos obtenidos con
los catalizadores NiMo(c)(r), NiMoCe(c), NiMoCe(c)(r), en los cuales la conversiéon a HC

no alcanzo al 50 %

Se observa en todos ellos una muy baja proporcién de HC de cadena corta, no
detectandose HC con largos de cadena inferiores a C11, lo que indica en general una
baja incidencia de fendmenos de cracking, los que fueron levemente mas importantes

en el caso del NiMoCe(c)(r).
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Figura 5.129.- Composicion de la fraccidn de hidrocarburos de los productos finales obtenidos luego de 4
h del hidrotratamiento del HOSFO a 350°C y 100 bar de Hj, catalizado por: NiMo(c)(r)/Al.Os3,
NiMoCe(c)/Al.03, NiMoCe(c)(r)/Al.O3

Todos los productos obtenidos mostraron presencia de HC de cadena C19 y C20, de
mayor longitud que las propias del material de partida, esto demuestra que se
produjeron en alguna medida procesos de elongacién de la cadena. La ocurrencia de
estos fendmenos de elongacidn en procesos de hidrotratamiento, han sido reportados
y se han atribuido a mecanismos similares a los que ocurren en los procesos de sintesis

del tipo Fischer-Tropsch (Hermida et al., 2015; Studentschnig et al., 2016).

5.5.2.- Rendimientos en biogasoil y combustible de aviacion

Segun el largo de cadena de los HC que lo constituyen, entre otros aspectos, diferentes
fracciones de un combustible diésel puede destinarse a diferentes usos. Dos de las
fracciones mas importantes de un biocombustible son aquellas aptas para ser utilizada
como combustible de aviacidon (BJF o “biojet fuels”), constituida por HC de C8 a C16
(Garcia-Sanchez et al., 2019; Makcharoen et al., 2021; Tao et al., 2017) o la apta para ser
usada como biogasoil (GD o “green diesel”, que comprende el rango de C15 a C19 (Al-

Muhtaseb et al., 2016; Scaldaferri & Pasa, 2019).

89




Dado que el proceso de HDO o la combinacién de (HDCx + HDCn) conducen a HC con el
mismo largo de cadena o con sélo un carbono menos que los acidos grasos del aceite,
respectivamente, la ocurrencia exclusivamente de dichos procesos resultara en un
producto rico en la fraccién apta para GD. Por lo tanto, para la generacion de productos
ricos para BJF serd determinante la ocurrencia de fendmenos de cracking durante el

proceso de hidrotratamiento.

La Figura 5.13 muestra los porcentajes de HC de largos de cadena correspondientes a
los rangos de GD y BJF en la fraccidon de HC y el porcentaje de HC que por su largo de

cadena corresponden a productos generados por cracking (C8-14).

Obviamente los pardmetros del proceso junto con las caracteristicas del catalizador son
determinantes sobre el grado de participacién de los diferentes mecanismos de
reaccion. Dado que las condiciones de reaccién para la obtencidn de los diferentes
productos de la Figura 5.13 fueron las mismas (temperatura, presién, agitacion, purgas
y periodo de reaccidn), las diferencias en las proporciones entre BJF y GD es
consecuencia del tipo de catalizador utilizado y de la mayor o menor ocurrencia de
cracking promovido por el mismo.
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Figura 5.1310.- Porcentaje de GD (C15-19), BJF (C8-16) e hidrocarburos generados por cracking (C8-14)
en la fraccion de hidrocarburos de los productos obtenidos luego de 4h de hidrotratamiento del HOSFO
con diferentes catalizadores a 350°C y 100 bar de H:. (a) Productos con fracciéon de HC > 80 %, (b)
Productos con fraccién de HC < 50 %.

La Figura 5.13a muestra, entre los productos que alcanzaron un contenido total de HC
superior al 80 %, dos perfiles de distribucidn de largos de cadena, uno correspondiente
a los obtenidos con los catalizadores Ni-GDCy Pd y otro correspondiente a la catdlisis con

PtO: vy los dos catalizadores NiMo.

Se observa que los productos obtenidos con los catalizadores Pd y Ni-GDC fueron los
que demostraron tener la mayor proporcién de HC correspondientes al GD, 87 y 90 %
respectivamente. Mientras que la correspondiente al BJF se vio desfavorecida,
representando solo un 17 y un 18 %, respectivamente. Esto sugiere que el uso de estos
catalizadores resulta en una muy poca incidencia de los fendmenos de cracking en la
composicion del producto final, por lo que mediante el uso de cualquiera de estos

catalizadores es posible obtener las fracciones de HC mas ricas en GD.

En particular el resultado obtenido con Ni-GDC resulta interesante dado que se trata de
un catalizador novedoso y del cual aun no hay reportes de su uso en procesos de

hidrotratamiento.
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Los productos obtenidos con PtO,, como lo obtenidos con los catalizadores sulfurados
NiMo-S(c) y NiMo-S(s), mostraron un porcentaje de GD en su fraccion de HC
practicamente idéntica (67, 67 y 65 % respectivamente). Siendo también muy similares
sus porcentajes de BJF, 39 % para el PtO», y para los sulfurados: 43% para NiMo-S(c) y
41 % para NiMo-S (s).

Tanto los catalizadores sulfurados como el catalizador PtO, fueron los que promovieron
en mayor medida la ocurrencia de cracking, por lo tanto, los que condujeron a productos
con un mayor contenido de fraccién de BJF. La Figura 5.13b muestra la distribucién por
tipo de HC de los productos obtenidos con el resto de los catalizadores, con los cuales

se alcanzaron conversiones a HC menores al 50%.

Se observa que el producto obtenido con el catalizador NiMo(c) fue en su totalidad
correspondiente a la fracciéon GD. Dado que el contenido de HC de este producto fue
minimo pese a que el catalizador se dosificé al 5 %, este resultado sugiere que actividad
catalitica fue extremadamente baja para cualquiera de los procesos involucrados.
Mientras que cuando se agregd Ce al catalizador NiMo(c) y se lo utilizé en el proceso al
1 % se obtuvo un producto con un porcentaje mayor de HC, y la fraccidon GD representa

el 77 %.

Cuando el proceso se catalizd con los catalizadores reducidos (NiMo(c)(r), NiMoCe(c)(r)),
si bien los porcentajes de HC se incrementaron respecto al alcanzado con los
catalizadores no reducidos, en ninguno de los casos superaron el 50 %. El producto
obtenido con el catalizador NiMoCe(c)(r) fue el que presentd la mayor incidencia del
cracking, por lo que su fraccidn en BJF se vio favorecida alcanzando a un 44 %, si bien la
de GD continué siendo mayoritaria (77 %). Cuando se utilizd NiMo(c)(r) como
catalizador, la fraccion del producto correspondiente a GD y BJF fue de 95 y 15 %,

respectivamente.

Es interesante notar en base a los resultados obtenidos con este grupo de catalizadores,
gue son los que mostraron los menores niveles de actividad catalitica, que aquellos con
los que se alcanzé una mayor conversidon a HC son con los que también se generé
cracking en mayor porcentaje. Por lo tanto, esto sugiere que aquellos que mostraron

una mayor actividad catalitica fueron mas activos en la catalisis de todos los tipos de
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proceso, tanto las reacciones de HDO, HDCx e HDCn como los fendmenos de cracking, y

en consecuencia generando una mayor proporcion de BJF en los productos.

Para maximizar la fraccién GD, es necesario tener alta conversién a HC y una baja
ocurrencia del cracking. Al contrario, si lo que queremos es maximizar la fraccién
obtenida de BJF, tener una mayor incidencia del cracking hace que eso se favorezca.
Los productos obtenidos con los catalizadores Pd y Ni-GDC, son los que presentan mayor
porcentaje de GD, menor porcentaje de BJF y menor cracking.

Si se quisiera maximizar la fraccién BJF, el uso de catalizadores sulfurados o Pt, son los

mas adecuados porque el proceso de cracking tiene mayor incidencia.

5.5.3.- Evolucion de la composicion de la mezcla de reaccion

Si bien la composicién del producto final es de fundamental importancia para conocer
la eficiencia del proceso global y la aplicabilidad del producto, la evolucién de la
composicidon de la mezcla durante el proceso aporta informacién relevante sobre el
mecanismo de reaccién.

La Figura 5.14 muestra la evolucién de la concentracion de los tres principales tipos de
compuestos constituyentes del medio de reaccion para el proceso catalizado con los
catalizadores con los cuales se obtuvo una conversién mayor al 80 %. En todos los casos
se observa un aumento inicial en la concentracién de FFA, lo cual como ya se mencioné
es resultado del proceso de hidrogendlisis por el cual se rompen los enlaces éster de los
TAG vy, en consecuencia, explica también el drastico descenso inicial en la concentracién
de glicéridos.

En el caso de la reaccién catalizada con PtO; (Fig. 5.14a) el descenso de los glicéridos se
acompafa de la apariciéon de una cantidad importante de FFA, que en 30 minutos
alcanza el 63 % y se obtiene una cantidad incipiente de HC (7 %). Luego se observa que
en las restantes 3,5 horas de reaccidn se da la progresiva disminucion de los FFA y el
aumento de los HC, que continian aumentando hasta constituir casi la totalidad del
producto (93 %) al final del periodo de reaccion.

En el caso de la reaccién catalizada por Pd (Fig. 5.14b), se observa que la mezcla de
reaccion experimentd una evolucidon en su composicién similar en rasgos generales al
caso anterior: rapido descenso glicéridos, aumento inicial y posterior descenso de FFA e

incremento gradual de HC. Sin embargo, la pendiente al inicio de la curva de HC es muy
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superior en este caso, lo que indica una mayor velocidad inicial de generacion de HC,

cuya concentracion alcanzo el 49 % luego de 30 minutos de reaccion.

La mayor rapidez en la generacién de HC en el caso de la catalisis con Pd que con PtO;

es coherente con la menor concentracion de FFA encontrada en el sistema a los 30 min

de reaccion (32 % frente a 63 % en el caso de la reaccién catalizada con PtO3), lo cual

sugiere que luego de la rapida generacién de FFA debido a la hidrogendlisis, éstos son

consumidos mas rapidamente en el caso de la catalisis con Pd que con PtO;, lo que se

manifiesta por una menor acumulaciéon de FFA en el primer caso transcurridas las 4

horas de reaccion, la concentracién de HC alcanza un 98 %.

Esta mayor eficiencia del Pd frente al Pt como catalizadores en procesos de

hidrotratamiento ya fue reportada para el procesamiento de aceite de palma mediante

hidrodeoxigenacién (Srifa et al., 2015).
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Figura 5.1411.- Variacion de la concentracién de glicéridos totales, acidos grasos libres e hidrocarburos
durante el hidrotratamiento de HOSFO a 350 °Cy 100 bar de H: catalizado por: a-PtOz, b-Pd, c-NiMo-S(c),
d-NiMo-S(s), e- Ni-GDC.

Cuando se ensayaron los catalizadores sulfurados NiMo-S(c) y NiMo-S(s) (Fig. 5.14c y
5.14d, respectivamente) la composicién de la mezcla de reaccion evoluciond siguiendo
un patron en rasgos generales similar a la verificada con los catalizadores de metales
nobles, pero con caracteristicas propias. Con el catalizador NiMo-S(s) se alcanzé un nivel
de HC del 30 % luego de 1 hora de reaccién. En cambio, con el catalizador NiMo-S(c), se
obtuvo solamente un 10 % de HC luego de 1 hora de reaccién. Sin embargo, pese a estas
diferencias la concentracidon de HC alcanzada a las 4 horas de reaccién fue muy similar
89 y 87 % con NiMo-S(s) y NiMo-S(c) respectivamente, lo que demuestra que ambos
catalizadores se mantuvieron activos durante todo el periodo de reaccidén y permitieron

alcanzar una alta conversion a HC.

Cuando se evalué el catalizador Ni-GDC (Fig. 5.14e), el contenido de HC al inicio aumenté
rapidamente, y continud incrementandose hasta alcanzar un 80 % a las 4 horas de

reaccion.

En el estudio de otros catalizadores con los que se obtuvo una menor conversion a HC,
como el catalizador NiMo(c)(r) (Fig. 5.15a) si bien el porcentaje de HC alcanzado a las 4
horas de reaccién fue de 40 %, el comportamiento es similar a los otros catalizadores
ensayados con un rapido descenso de glicéridos, aumento inicial y posterior descenso
de FFA con un incremento gradual de HC. Luego de los 180 minutos se nota un aumento

de los HC mads pronunciado.
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Para el catalizador NiMoCe(c), cuando no fue sometido a pretratamiento (Fig. 5.15b)
luego del aumento inicial de HC y el descenso pronunciado de los glicéridos el porcentaje
de HC se mantuvo constante durante todo el periodo de reaccidén al igual que el

contenido de FFA.

Cuando el catalizador NiMoCe se sometié a un proceso de reduccion (Fig. 5.15c) se
observé un comportamiento similar al catalizador de NiMo(c)(r) (Fig. 5.15a), al alcanzar

un porcentaje similar de HC: 40 % y 46% respectivamente.
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Figura 5.1512.- Variacion de la concentracidn de glicéridos totales, acidos grasos libres e hidrocarburos
durante el hidrotratamiento de HOSFO a 350 °Cy 100 bar de H: catalizado por: a-NiMo(c)(r), b-NiMoCe(c),
c-NiMoCe(c)(r)
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La Figura 5.16 muestra la evolucion de la concentracion obtenida en este ensayo para
los tres principales tipos de compuestos constituyentes del medio de reaccion para el
catalizador NiMoCe(c)(r). Se observa la misma tendencia en general que con el resto de
los catalizadores, un rdpido incremento de los FFA a expensas de los glicéridos y el
incremento gradual y continuo de los HC. Se observa también que la extensidon del
periodo de reaccién a 6 horas permitié alcanzar un 66% de HC. Lo que nuevamente
demuestra que el tiempo es clave en este catalizador, ya que la mayor actividad del

catalizador fue luego de los 180 minutos.
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Figura 5.16.- Variacidon de la concentracion de glicéridos totales, acidos grasos libres e hidrocarburos
durante el hidrotratamiento de HOSFO a 350 °C y 100 bar de H: catalizado por NiMoCe(c)(r) durante 6h
de reaccion

5.5.4.- Grado de participacion de cada tipo de reaccion en el proceso

El analisis de las muestras recogidas en diferentes periodos de reaccion permite
determinar la variacion en el perfil de la fraccién de HC a lo largo del tiempo de reaccion.

Dado que los diferentes mecanismos de reaccién (HDO, HDCn, HDCx y cracking) tienen
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efecto sobre el largo de cadena de los HC en el producto, esta informacién permite

estimar el grado de participacion de cada tipo de reaccidon en el proceso.

La Ecuacién 5.2 estima el grado de participaciéon de HDO, mientras que la contribucion

a los mecanismos HDCx y HDCn se estima mediante la Ecuacién 5.3.

0 _ HC18+HC16
% HDO =100 (HC1g+HC16)+(HC17+HCy5) [Ec.5.2]
% (HDCn + HDCx) = 100 7 1S [Ec.5.3]

(HC1g+HC16)+(HC17+HC15)
Donde: % HDO: contribucién de la HDO al proceso

% (HDOn + HDCn):  contribucién de la suma de HDOx e HDCn al

proceso
HC;: porcentaje del hidrocarburo de largo de cadena i en el producto

Luego, dado que la existencia en el producto de HC inferiores a C15 indica la ocurrencia

de fendmenos de cracking, el porcentaje de cracking puede estimarse segun la Ecuacion

5.4.
i=14

% Cracking = 1002; ﬁSZ? [Ec.5.4]
J 8 t

La Figura 5.17a muestra que durante todo el periodo de hidrotratamiento del HOSFO
catalizado con PtO;la HDO mantuvo un nivel de participacidn por encima del 50 %. En
este caso la ocurrencia de cracking fue minima hasta los 120 minutos, en que comenzdé
a incrementarse en forma sostenida. En cambio, en la reaccidon catalizada con Pd se
observé un comportamiento muy diferente, ya que la suma (HDCn + HDCx) mantuvo un
elevado porcentaje de participacién durante todo el periodo de reaccion, con niveles de
entre 80 y 90 %, mientras que el cracking también se incrementd hacia el final del

periodo de reaccion, pero no supero el 13 % (Figura 5.17b). Esto es resultado del alto
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contenido de C17 en todas las muestras recogidas durante el proceso, asi como en el

producto final obtenido (Figura 5.11).
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Figura 5.1713.- Participacién de los mecanismos de HDO, HDCn + HDCx y cracking durante el
hidrotratamiento de HOSFO a 350 °C y 100 bar de H2 catalizado por: (a)-PtO2, (b) Pd, (c)-NiMo-S(c), (d)-
NiMo-S(s), (e)-Ni-GDC.

Cuando el proceso fue catalizado con NiMo-S como con NiMo-S(s) (Figura 5.17cy 5.17d)
se puede observar que trascurrié durante todo el periodo de reaccion con un nivel de
participacion de HDO y (HDCn+HDCx) muy similar, préximo al 50 %. El porcentaje de HC
craqueado esta en el entorno del 30 % de la fraccion de HC al final del periodo de
reaccion.

Cuando se utilizd el catalizador Ni-GDC (Figura 5.17e), las reacciones que predominaron
fueron (HDCn+HDCx) durante toda la reaccidn. El cracking se mantuvo a niveles muy
bajos y alcanzé solamente un 10 % al final de la reaccion. Lo cual concuerda con los
resultados mostrados en la Figura 5.12. El comportamiento de las reacciones utilizando
este catalizador, es similar a cuando el proceso fue catalizado por Pd, ya que con ambos
catalizadores se obtuvo un alto contenido de C17 y las reacciones que predominaron

durante todo el proceso fueron HDCx y HDCn.

En el caso del catalizador NiMoCe(c) sin pre-tratamiento (Figura 5.18a), al comienzo del
proceso predomind (HDCn+HDCx) sobre HDO, sin embargo, dicho predominio

disminuyd gradualmente hasta que transcurridos 180 minutos de reaccién tanto HDO
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como (HDCn+HDCx) tuvieron una participacion similar. El cracking fue minimo durante

todo el proceso.
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Figura 5.1814.- Participacion de los mecanismos de HDO, HDCn + HDCx y cracking en el
hidrotratamiento de HOSFO a 350 °C y 100 bar de H2 catalizado por: a- NiMoCe(c), b- NiMoCe(c)(r) c-
NiMo(c)(r)
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Cuando el catalizador NiMoCe fue utilizado luego de sometido a reducciéon (Figura
5.18b), el proceso se inicié con un muy elevado predominio de (HDCn+HDCx), préximo
al 90 %. Al igual que en el caso anterior este predominio fue disminuyendo
gradualmente, pero se ubicé por encima del 60% hacia el final del proceso. A diferencia
del caso anterior el cracking fue siempre significativo y se fue incrementando a lo largo
de la reaccion, superando el 20 % hacia el final del periodo de reaccion.

En el caso del catalizador NiMo(c)(r) (Fig. 5.18c), las reacciones que predominaron son
la suma de HDCn y HDCx, sobre HDO. Mientras que el cracking no supera el 20 %.

Los resultados obtenidos con los diferentes catalizadores muestran como el proceso
evoluciona de manera diferente, mostrando diferencias en la composiciéon vy
propiedades de los productos obtenidos y la influencia que tienen los catalizadores

sobre el producto final.

5.5.5.-Velocidad especifica inicial

La Figura 5.19 muestra en un mismo grafico la evolucién del porcentaje de HC obtenidos
durante el hidrotratamiento del HOSFO a 350 °C, 100 bar de presién de Hz, 1400 rpm
durante 4 horas para los cinco catalizadores que permitieron alcanzar la mayor
conversién a HC.

De esta forma, la Figura 5.19 permite visualizar la diferente velocidad de generacién de
HC alcanzada con los diferentes catalizadores, lo que es indicativo de la diferente

actividad manifestada por cada uno de ellos frente a este proceso.
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Figura 5.19.- Evoluciéon del porcentaje de HC obtenido para distintos catalizadores durante el
hidrotratamiento de HOSFO 350 °Cy 100 bar de H2

Dado que no en todos los casos se utilizd la misma masa de catalizador, resulta
interesante estimar algin pardmetro de eficiencia o rendimiento normalizado respecto
a esta magnitud que permita comparar sus actividades cataliticas.

Una alternativa es definir la velocidad especifica inicial de generacién de HC (ve)) como

los gramos de HC generados por gramo de catalizador por minuto (Ec. 5.5).

AmHC 1
*

Vespecifica inicial = At

Mcatalizador

[Ec.5.5]

La Tabla 5.3 muestra los catalizadores ordenados segun sus valores de v
correspondientes, donde se pueden apreciar tres niveles diferenciados de este
parametro. En primer lugar es claro que el catalizador Pd fue el que permitié que el
proceso se iniciara con la mayor ve; de generacion de HC (1,15 guc.geat * .mint). Luego a
un nivel inferior se ubican Ni-GDC, NiMo-S(s) y PtO2, con valores de ve; en el rango 0,62-
0,50 ghc.geat t.mint. Finalmente, en un tercer nivel se ubican NiMo(c)(r), NiMo-S(c) y

NiMoCe(c)(r), (con valores de ve; en el rango 0,18-0,09 gnc.geat *.mint).
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La baja velocidad obtenida con el catalizador NiMoCe(c)(r) concuerda con las bajas
conversiones a HC obtenidas, y explica porque cuando se hizo el ensayo con el
catalizador NiMoCe(c)(r) extendiendo el periodo de reaccion de 4 a 6 horas, la
conversiéon a HC aumento de un 40% a 60% respectivamente.

Por lo que el tiempo de reaccién es una variable que tiene incidencia en el rendimiento

de HC a obtener.

Tabla 5.3.- Velocidades especificas iniciales de generacion de HC para los diferentes catalizadores.

Catalizador % de catalizador Vei
utilizado (8Hc-Beat-min™)

Pd 0,74 1,55
Ni-GDC 1,0 0,62
NiMo-S(s) 1,4 0,55
PtO, 0,48 0,50
NiMo(c)(r) 1,0 0,18
NiMo-S(c) 1,4 0,13
NiMoCe(c)(r) 1,0 0,09

Para los catalizadores PtO; y NiMo-S(c), aunque las velocidades iniciales son menores y
se demora mas tiempo en obtener HC al final de la reaccién el porcentaje de HC
alcanzado supera el 80%. Mientras que el catalizador de Ni-GDC tiene un

comportamiento similar al de PtO..

5.6.- Andlisis por Destilacion Simulada (SimDis)

La Destilacion Simulada (SimDis), es una técnica cromatografica que permite determinar
la distribucion de los rangos de temperatura de ebullicion de las materias primas y las
fracciones del petrdleo, proporcionando informacion sobre los productos obtenidos en
las refinerias. Ademas, tiene la ventaja frente a la destilacién fisica que requiere mucho

menos tiempo, permitiendo determinar los rangos de temperatura de ebullicion con
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alta reproducibilidad y mayor rapidez que realizando una destilacién fisica convencional

(Q. Liu et al., 2021; Miranda et al., 2021).

La produccién de biodiesel (como ya se menciond) es una de las tecnologias mas
diseminadas para la produccion de biocombustibles, el biodiesel consiste en ésteres
metilicos de acidos grasos de C16 y C18 con puntos de ebulliciéon similares. El biodiesel
muestra un rango de puntos de ebullicién alrededor de 350 °C y un punto de ebullicién
inicial de 250 °C. Si se compara con el diésel de origen fésil, este contiene HC con
menores puntos de ebulliciéon y un punto de ebullicion inicial de 150 °C. Segun la Norma
Europea EN 590, el 95 % del producto debe destilar a una temperatura menor a 360 °C

(Bachler et al., 2010).

Mediante las curvas de destilacidn, se puede comparar el comportamiento de diferentes
tipos de combustibles en el marco de la normativa EN 15199. En el caso de los
biocombustibles, permite determinar la compatibilidad con el combustible que se

pretende sustituir.

La Figura 5.20 muestra las curvas de SimDis que se obtuvieron para el gasoil y para el
biodiesel elaborado con aceite de canola, las cuales se utilizaron como referencia. Se
observa que los perfiles son totalmente diferentes, mientras que el biodiesel destild
entre el 20y el 95 % a una temperatura de destilacion practicamente constante (proxima
a los 350 °C), el gasoil presentd una curva de destilacion lineal ascendente a partir de

155 °C en todo el rango de destilacién.

El amplio rango constante de destilacion del biodiesel se debe a que el biodiesel de
aceite de canola esta constituido en mas de un 90 % por ésteres de acidos grasos de 18
carbonos, por lo cual se trata de un material muy homogéneo que destila a una
temperatura practicamente constante y coincidente con la reportada para el punto de
ebullicion del éster metilico del acido estearico 18 carbonos: 352 °C (Yuan et al., 2005).
Esta caracteristica asegura que el biodiesel de canola cumpla con la norma EN 590 que
establece para la curva de destilacion de este biocombustible que alcanzados los 360 °C

debe haber destilado no menos del 90 %.
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Por el contrario, en el caso del gasoil se constituye por una mezcla muy diversa de HC
de distintos largos de cadena y, por lo tanto, de diferentes puntos de ebullicién, lo que

resulta en una curva de destilacidon continuamente ascendente.
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Figura 5.20.- Curvas de destilacidon simulada de gasoil y del biodiesel de canola utilizados como referencia.

El paso siguiente fue evaluar mediante esta herramienta algunos de los distintos
productos obtenidos por hidrotratamiento del HOSFO en el reactor discontinuo operado
a 350 °C, 100 bar de H; y utilizando los catalizadores PtO,, NiMo-S(c), NiMo-S(s) y Pd,
debido a que estos productos presentaron elevado porcentaje de HC.

La Tabla 5.4, muestra la composicidon en HC, FFA, Gli y la incidencia del cracking para
cada uno de los productos. Las composiciones en HC de los mismos se mostraron en la

Figura 5.11, donde se aprecia que los mismos estdn compuestos mayoritariamente por

HC de 17 y 18 carbonos.
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Tabla 5.4.- Contenido de HC y FFA, porcentaje de fracciones de BFJ y GD (Figura 5.13.a) y porcentaje de
cracking de los productos analizados por destilacion simulada.

Catalizador (%) HC(%) FFA(%) BIF(%) GD (%) Cracking (%)

Pd 1,04 98 0 17 87 13
PtO, 0,48 93,4 45 39 67 33
NiMo-S () 1,35 89,4 29 43 67 33
NiMo-S(s) 1,45 86,7 21 41 65 35

En la Figura 5.21 se compara la curva de destilacién simulada del gasoil con las curvas
de los cuatro productos obtenidos por hidrotratamiento del HOSFO en el reactor
discontinuo con Pd, PtO;, NiMo-S(c) y NiMo-S(s).

Si bien las composiciones en HC de los productos obtenidos con los cuatro catalizadores
son diferentes (5.11) sus s curvas de destilacion no son muy diferentes de la del gasoil

convencional.

700

600

500

400

300

200

Punto de Ebullicion(eC)

100

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
% Destilado

Pd/1,04% ——PtO2/0,48% NiMo-S(c)/ 1,35% —=—NiMo-S (s)/ 1,45% —=—Gasoil
Figura 5.21.- Curvas de destilacién del gasoil convencional y los productos obtenidos con distintos

catalizadores y HOSFO.

En caso del producto obtenido con el catalizador Pd se puede observar un amplio rango
de destilacidn, entre el 20 y el 80 % aproximadamente, a una temperatura constante d
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300 °C. Este resultado es coherente con el alto contenido de C17 en este producto (66
%) y con la temperatura de ebullicion determinada mediante la calibracidn realizada con
el estandar de C17, que arrojara un valor de 302 °C.

Considerando los puntos de ebullicidon de los cuatro HC que determinan limites de los
rangos de largos de cadena del BJF (C8-C16) y del GD (C15-C19) a cada fraccién le
corresponderia el rango de temperaturas de ebullicién 126-287 °C y 271-340 °C,
respectivamente. Los puntos de ebullicién de los HC fueron determinados mediante la
calibracion estandar realizada previa a los ensayos (Ver anexo Al), y que ademas
coinciden con los reportados por la norma EN 15199.

La definicidn de estos rangos permite comparar mas facilmente los resultados obtenidos
de la destilacién con los datos de composicién de cada muestra. En la Tabla 5.5 se
muestran los porcentajes destilados correspondientes a cada uno de dichos rangos de

temperatura.

Tabla 5.5.- Porcentaje destilado correspondiente a los rangos de temperatura definidos para BJF y GD
para los productos obtenidos con los distintos catalizadores

% Destilado

BJF(126-287 °C) GD(271-340 °C)

Pd/Al,0; 18 81
PtO, 34 55
NiMo-S (c) 40 55
NiMo-S (s) 40 55

La Tabla 5.5 muestra para el producto obtenido con Pd que un 81 % destilé en el rango
de temperaturas correspondiente al GD y que un 18 % lo hizo en el correspondiente al
BJF, ambos porcentajes coinciden bastante bien con los contenidos de cada una de estas
fracciones en este producto (Tabla 5.4).

En el caso del producto obtenido con PtO; su porcentaje de la fraccién de BJF fue del 39
% vy la de GD del 67 % (Tabla 5.4), lo que si bien no coincide exactamente guarda una

buena correlacién con los porcentajes destilados en cada rango de temperatura
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mostrados en la Tabla 5.5. El FBP alcanzdé los 625 °C, lo que puede explicarse por la
presencia de un 4,5 % de FFA, a diferencia del producto obtenido con Pd en el que no se
detectaron FFA (Tabla 5.4). Asimismo, con este catalizador ocurrié en mayor extension
el fendmeno de cracking, lo cual se corresponde con que recién se alcance la
temperatura de 300 °C (temperatura de ebullicién de los HC C17) cuando el porcentaje

de destilado alcanzo el 40 %.

Para los productos obtenidos con los catalizadores NiMo-S(s) y NiMo-S(c), el porcentaje
de la fraccidén de BJF fue de 41 y 43 %, respectivamente, coincidente con el porcentaje
destilado del 40 % en el rango de temperaturas correspondiente al BJF. En cambio,
mientras el contenido sus fracciones de GD fueron del 65 y 67 %, respectivamente, su

porcentaje destilado en dicho rango fue de sélo el 55 %.

Los productos obtenidos con estos dos catalizadores fueron los que presentaron menor
punto inicial de ebullicién (IBP =70 °C) y mayor porcentaje de destilado a temperaturas
al alcanzar los 300 °C, lo que se explica por su elevado contenido de HC de cadena corta.
En ambos casos los valores de FBP fueron muy elevados debido a la presencia de FFA
(Tabla 5.4).

Para los distintos productos cuando se destilé el 95 % de la muestra, los puntos de
ebullicién obtenidos para los productos obtenidos con Pd, NiMo-S(s), PtO; y NiMo-S(c)
son 323, 452, 466 y 493 °C respectivamente. El Unico producto que cumple con la

normativa EN 15940 es el obtenido con Pd, ya que destilé el 95 % a menos de 360 °C.

5.7.- Determinaciones de propiedades fisicas: Viscosidad y Densidad

Tanto la viscosidad como la densidad de los combustibles son dos propiedades fisicas
que afectan el desempefiio del motor (Ali et al., 1995).

La viscosidad debe estar en los valores definidos por la normativa debido a que
contribuye a una combustidon mas completa y una atomizacién del combustible con
gotas de menor tamafio (Ali et al., 1995).

Si los valores de viscosidad de los combustibles estan muy por debajo afecta la
lubricacidn de los inyectores y se traduce en una menor eficiencia del motor. Por otro
lado, una alta viscosidad genera problemas para la atomizacion del combustible y por lo

tanto se genera una combustion incompleta (Benjumea et al., 2006; Hernandez, 2001).
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La densidad es un indicador del contenido energético de un combustible ya que una alta
densidad se corresponde con una mayor densidad de energia, lo cual es ventajoso para
la combustién y reduce el consumo de combustible. Sin embargo, un valor muy alto de

densidad genera problemas en el sistema de inyeccidon(Lopez Dominguez, 2017).

Debido a la importancia que tiene la viscosidad y la densidad en los combustibles, se
determinaron estos pardmetros para algunos de los distintos productos obtenidos y se

comparan con la normativa asociada.

Referente a la normativa asociada, existe una normativa europea EN 15940 referente a
los combustibles parafinicos sintéticos u obtenidos por hidrotratamiento, la cual

menciona requisitos y métodos de ensayos para estos combustibles.

En la Tabla 5.6 se muestran los limites establecidos para los valores de densidad vy
viscosidad por la norma EN 15940 (referida a combustibles parafinicos sintéticos u
obtenidos por hidrotratamiento) y la norma EN 590 (referida a combustibles
diésel)(Neste, 2020).

La empresa ANCAP en el caso del gasoil aplica la norma ASTM D-445 para la viscosidad
y la ASTM D-1298 para la densidad.

Tabla 5.6.-Rangos de viscosidad y densidad exigidos por la normativa europea para combustibles
sintéticos u obtenidos por hidrotratamiento y diésel.

Viscosidad (mm?/s) Densidad (g/cm?3)

40° C 15°C

Normativa Europea

Min. Max. Min. Max.
EN 15940 2,0 4,5 0,765 0,800
EN 590 2,0 4,5 0,820 0,845

En la Tabla 5.7 se muestran los resultados obtenidos para viscosidad y densidad, para
los productos obtenidos por hidrotratamiento de HOSFO en el reactor discontinuo

operado a 350 °C, 100 bar de H, y con los catalizadores: PtO,, Pd, NiMo-S(c) y NiMo-S(s).
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Se observa que la viscosidad de los cuatro productos cayd dentro del rango requerido
por ambas normativas.

Asimismo, en relacién con la densidad sélo el producto obtenido con NiMo-S(c) cayd
levemente por encima del rango requerido por norma EN15940, la cual es especifica
para "gasodleos parafinicos sintéticos u obtenidos por hidrotratamiento".

Tabla 5.7.- Viscosidad y densidad para distintos productos obtenidos mediante el hidrotratamiento de
HOSFO a 350 2C, 100 bar de H» con diferentes catalizadores.

Muestra Catalizador Viscosidad (mm?/s) Densidad (g/cm?3)
40 °C 15°C
1 PtO, 3,4 0,80
2 Pd 3,8 0,78
3 NiMo-5(c) 3,1 0,82
4 NiMo-S(s) 2,5 0,80

En relacidn con la validez de todos los parametros determinados debe considerarse que
en ningun caso se realizo la purificacion de los mismos para eliminar acidos grasos libres
o glicéridos residuales, ni se separaron los HC segun fracciones, sino que se analizaron
los productos finales obtenidos luego del proceso de hidrotratamiento. Un estudio mas
afinado de estas propiedades requeriria sin duda la realizacién de etapas de purificacién
previas y ejecutar estos analisis sobre el producto purificado. De todas formas, los
resultados obtenidos permiten un acercamiento a la determinacion de parametros
caracteristicos y propiedades requeridas por normativas y disponer de elementos para
concluir acerca de la efectividad en los distintos procesos de hidrotratamiento

realizados y la calidad de los productos obtenidos.

5.8.-Conclusiones

El sistema de reaccién discontinuo permitié con las condiciones de operacion

seleccionadas 350 °C, 100 bar de presidn de Hj, 1400 rpm y tiempo de reacciéon 4 horas,
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obtener buenas conversiones a HC; siendo imprescindible realizar purgas en el sistema
para asegurar una alta presion parcial de H; en el sistema.
En el estudio de los pardmetros operativos, la temperatura y el porcentaje de catalizador

fueron los pardametros mas influyentes en la conversién a HC.

Los mecanismos de reaccion HDO, (HDCn + HDCx) y cracking participaron en diferente
extensidon del proceso segun el tipo de catalizador y por lo tanto influyendo en las

fracciones de HC obtenidos.

En todos los casos la composicidn del sistema reaccionante experimentd una evolucion
similar durante el periodo de reaccién, verificdandose un rdpido descenso inicial de los
glicéridos, una acumulacién inicial de FFA y el posterior descenso de la concentracién de

los mismos, acompafiada del incremento gradual de HC.

Mediante el uso de los catalizadores Pd, Ni-GDC, PtO,, NiMo-S(s), NiMo-S(c) se lograron
las mayores conversiones a HC, superando el 80 % en todos los casos.

En los productos obtenidos con Pd y Ni-GDC, el HC C17 fue el que se presentd en mayor
proporciéon, debido al predominio de los procesos de HDCn e HDCx y una muy baja

incidencia del cracking, alcanzdndose productos ricos en la fraccion de GD.

Para los productos obtenidos con NiMo-S(s)y NiMo-S(c), los HC mayoritarios son C17 y
C18. Las reacciones HDC y HDCn+HDCx tienen igual participacion en el proceso, con

mayor ocurrencia del cracking y favoreciendo la fraccién BJF.

Los catalizadores NiMo(c), NiMo(c)(r), NiMoCe(c) y NiMoCe(c)(r) fueron los que
mostraron menor actividad, alcanzandose en todos los casos productos con menos del
50 % de HC.

En la busqueda de catalizadores no sulfurados, se agregd Ce al catalizador NiMo(c) y
ensayaron tanto NiMo(c) como NiMoCe(c) en estado reducido, pero la conversién a HC
no superaron el 50 %.

La herramienta del SimDis resulté aplicable para el analisis de diferentes productos y
permitié determinar un pardmetro del mayor interés como las curvas de destilacion, las

gue pudieron ser relacionadas con la composicién en HC de los dichos productos.
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6.1.-Introduccion

Durante el proceso de fritura el aceite estda sometido a la accidn de tres factores que
contribuyen a disminuir su calidad y a modificar su estructura: la humedad aportada por
el alimento que origina su hidrdlisis, el aire que penetra en el aceite a través de la
superficie y da lugar a la formacion de compuestos de oxidacion y la elevada
temperatura a la que el proceso tiene lugar cuya consecuencia es la alteracién térmica
o termo-oxidacion (Costa Neto et al., 2020; Ruiz-Méndez et al., 2008). Como
consecuencia de todo ello, se originan productos volatiles, que se eliminan parcialmente
durante la fritura y nuevos compuestos no volatiles, que se acumulan en el aceite a
medida que avanza el proceso de fritura y que se incorporan al alimento. Los
compuestos de alteracion de los triglicéridos que se forman son, fundamentalmente:
mondémeros, dimeros y polimeros oxidados, dimeros y polimeros no polares,
mondmeros ciclicos, isdmeros trans de los acidos grasos, compuestos volatiles
(aldehidos, cetonas, hidrocarburos, etc), acidos grasos libres, mono y diglicéridos
(Dobarganes et al., 2006), los que podran llegar a tener un impacto en la eficiencia del
proceso de conversion. Ademds, dado que la concentracidn de estos compuestos varia
segun las condiciones y el tiempo que se usé el aceite durante la fritura, se trata de una
materia prima de composicion variable. La mayor parte de las regulaciones vy
recomendaciones de diferentes paises utiliza la determinacidn del porcentaje total de
compuestos polares para establecer criterios de calidad que indiquen en qué momento
un aceite debe ser descartado. El valor generalmente empleado es que sea inferior a
25% (Dobarganes & Marquez-Ruiz, 1998).Este pardmetro evaliua de manera global la
alteracion de los triglicéridos y acidos grasos a través de la diferencia entre el contenido
de compuestos apolares presentes en el aceite usado (correspondiente
mayoritariamente a los triglicéridos inalterados) y el contenido de compuestos polares,
correspondiente a los componentes con ciertos grupos polares (que son la mayoria de
los compuestos de alteracion: acidos grasos libres, monoglicéridos y diglicéridos,
polimeros y compuestos oxidados) (Dobarganes & Marquez-Ruiz, 1995a; Dobarganes &
Mdrquez-Ruiz, 1995b; Dobarganes et al., 2000; Dobarganes & Marquez-Ruiz, 1998). A
elevadas temperaturas y en ausencia de oxigeno se forman dimeros y polimeros con
uniones C-C como compuestos mayoritarios, aunque también se produce la ciclacion de
acidos grasos poliinsaturados de los triglicéridos y la formacién de isdmeros geométricos
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de dichos acidos grasos. Por lo tanto, otra alternativa para medir el grado de deterioro
de un aceite es la determinacién de polimeros de triglicéridos que se forman al calentar
el aceite. La principal diferencia con los triglicéridos no alterados es su mayor peso

molecular (Dobarganes & Marquez-Ruiz, 1998).

Una de las caracteristicas mas importantes del proceso en estudio es la posibilidad de
convertir aceites de descarte provenientes de procesos de fritura de alimentos en
biocombustibles. Estos biocombustibles se denominan de segunda generacién, debido
a que provienen de residuos de biomasa o materiales como el aceite proveniente de
fritura (Bezergianni et al., 2010; Kalnes et al., 2007). Por lo cual, resulta interesante
estudiar la eficiencia obtenida con estas materias primas, ya que se transforma un

residuo en una fuente de energia en lugar de utilizar un aceite comestible.

6.2.- Efecto del grado de oxidacion del aceite sobre la eficiencia del

proceso

Antes de realizar ensayos con un aceite de fritura, se estudid la eficiencia del proceso en
la conversidn del aceite de salvado de arroz (RBO) sometidos a una etapa previa de
termoxidacién, con el objetivo de obtener aceites con diferentes grados de oxidacion de
forma reproducible y que simulen aceites de fritura, independizando de las variaciones
de calidad que pueden tener los aceites de fritura. Por lo que el uso de aceites oxidados
en el laboratorio permite estandarizar y obtener muestras reproducibles para los

ensayos de hidrotratamiento.

En la seleccidn del catalizador a utilizar en el proceso, se considerd el buen desempeno
demostrado por el Pd soportado sobre alimina como catalizador para la obtencién de
HC mediante hidrotratamiento, como se determiné en el punto 5.4.5. Esto sumado a la
necesidad de utilizar un catalizador que esté disponible en cantidad suficiente y sea
homogénea para asegurar que el mismo no sufra variaciones entre los diferentes los

ensayos, se definié que el Pd sea el seleccionado en esta etapa.

Las muestras obtenidas de aceite oxidado se caracterizaron y se determind el contenido
de compuestos polares y de polimeros (ensayos que se utilizan para evaluar la calidad

de los aceites de fritura) (Erickson, 2007). La formacién de compuestos polares estd
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relacionado con el proceso de termo-oxidacién que tiene lugar durante el proceso de
fritura (Baltacioglu, 2017).

La Tabla 6.1 muestra los niveles de polares y polimeros para el RBO y las tres muestras
con diferente grado de oxidacidn seleccionadas para destinar al proceso de

hidrotratamiento.

Se observa que en el RBO refinado de partida la cantidad de polares y polimeros no es
nula, esto coincide con lo reportado por Vieitez y colaboradores, esta reportado que el
RBO contiene productos de hidrdlisis como monoglicéridos (MAG), diglicéridos (DAG) y
una minima cantidad de FFA, lo que hace que el contenido de polares en RBO sin ningun

tipo de alteracidn no sea nulo (Vieitez et al., 2014).

En cuanto a las muestras oxidadas, como era de esperar se observa que a medida que
el periodo de oxidacién aumentd, tanto la concentraciéon de compuestos polares como
de polimeros se incrementé como consecuencia del avance del deterioro oxidativo del

aceite.

Tabla 6.1- Contenido de compuestos polares y de polimeros del RBO sometido a diferentes periodos de
oxidacion a 180 °C

Periodo de Muestra Polares (%) Polimeros (%)
oxidacion (h)

0 RBOox-0 8,53+0,2 1,3+0,6
6 RBOox-6 19,5+0,3 4,3+0,6
14 RBOox-14 25,8+0,1 9,7+0,6
23 RBOox-23 36,9+0,4 13,6 £ 0,6

En la reglamentacién de varios paises se establecieron limites maximos para los dos
parametros, estableciendo que el nivel de polares es de 25% y para los polimeros se
definié en 16% como el momento en el cual se debe reemplazar el aceite qué se utiliza
en el proceso de fritura (Ben Hammouda et al., 2019; Erickson, 2007). Estos niveles se
utilizan para evaluar la calidad del aceite de fritura y permiten definir cuando el aceite
de fritura debe ser descartado.
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A lo largo del proceso de oxidacion del aceite, se realizé un seguimiento del contenido
de polimeros como se observa en la Figura 6.1. Cuanto mayor es el tiempo que el aceite
estd a sometido a una temperatura de 180 °C, mayor es el contenido de polimeros,

observandose un comportamiento lineal en el intervalo de tiempo ensayado.
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Figura 6.1. - Evolucidn del contenido de polimeros durante el proceso de oxidacion del RBO a 180 °C

En la Figura 6.2 se muestra la evolucién de los tres principales tipos de compuestos
constituyentes del medio de reaccidn para el proceso de hidrotratamiento del RBO

oxidado a 350 °Cy 100 bar de H,, catalizado por Pd al 1%.

En todas las muestras obtenidas se observa un rdpido descenso inicial en la
concentracion de los glicéridos totales, este descenso se acompafia de la aparicién de
una cantidad importante de FFA (entre un 50 % y un 60 %), esto como ya se menciond
anteriormente se debe a la reaccidn de hidrogendlisis, mediante la cual se van
generando glicéridos y se van liberando los FFA, lo que es coherente con el rapido
consumo inicial de glicéridos y la elevada concentracién de FFA. A medida que avanza el
tiempo de reaccion se da la progresiva disminucion de los FFA y el aumento de los HC,

gue contindan aumentando hasta constituir casi la totalidad del producto al final del
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Figura 6.21.- Variacidon de la concentracion de glicéridos totales, acidos grasos libres e hidrocarburos
durante el hidrotratamiento de los productos obtenidos a 350 °Cy 100 bar de H; catalizado por Pd a- Pox-
6 b- Pox-14 c- Pox-23

La Figura 6.3 muestra el perfil de la fraccién de HC en los productos finales obtenidos.
En todos los casos el producto presentd una alta concentracién del hidrocarburo C17,
seguido del C15. Teniendo en cuenta que el RBO tiene como componentes mayoritarios
acidos grasos de 16 y 18 carbonos (Ver perfil de acidos grasos en Anexo A2), esto sugiere

qgue la HDO se vio desfavorecida frente a la suma de HDCn y HDCx.

También, el bajo contenido de HC de cadena corta indica que con este catalizador y
condiciones de reaccion aplicadas, los fendmenos de cracking no fueron los

predominantes.

Pese a esto, se observa que a medida que aumenté el grado de oxidacién del aceite
aumenté el contenido de HC de cadena corta (menores a C15), lo que indica que el
cracking, pese a ocurrir en poca extensidn, fue mas importante en los aceites con mayor
grado de alteracion. En todos los casos se verificd también la presencia de pequefios
porcentajes de C19, que se corresponden con la ocurrencia de procesos de elongacidn,
cuya probabilidad ya ha sido reportada para este tipo de procesos, como se menciond

anteriormente (Hermida et al., 2015; Studentschnig et al., 2013).
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Figura 6.3.- Distribucion de largos de cadena de los acidos grasos del RBO y de la fraccion de hidrocarburos
de los productos obtenidos luego de 4 h de hidrotratamiento de muestras de este aceite con diferente
grado de oxidacion a 350°C y 100 bar de Ha, catalizado por Pd al 1%.

La Figura 6.4 muestra la evolucidon del porcentaje de cracking calculado segun la Ec.5.3

durante el periodo de reaccidn.

Se observa que en todos los casos una vez que se iniciaron los procesos de cracking el
fenédmeno continud acentuandose, lo que se manifestd en el incremento gradual de la

fraccién de HC de largos de cadena inferior a 15.

Asimismo, en las muestras recogidas durante el procesamiento del aceite con mayor
grado de deterioro (Pox-23) fue en las primeras que comenzd a detectarse la ocurrencia
de cracking (120 min) seguidas por aquellas recogidas durante el procesamiento del
aceite con un grado de deterioro inferior (Pox-14, a los 180 min). El inicio de manera
mas temprana a medida que se incrementd el grado de deterioro del aceite destinado

al proceso sugiere que el grado de deterioro favorece la ocurrencia de este fendmeno.

Dado que una vez que se inicia el cracking éste continla progresando, a mayor grado de
oxidacién del material de partida mayor es el porcentaje de cracking alcanzado en el

producto final, a las 4hs de procesamiento.
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Los resultados indican que el incremento en el grado de deterioro, que genera un
material de partida enriquecido en polares y polimeros, conduce a la generacién de
grupos funcionales reactivos a lo largo de la cadena hidrocarbonada de los acidos grasos
que se convierten en puntos vulnerables que facilitan su fraccionamiento y la generacién

de unidades mas cortas, promoviendo de esta manera los fendmenos de cracking.

Si bien este fendmeno no tiene impacto en el porcentaje de HC obtenidos al final del

proceso, si es determinante sobre la distribucién de largos de cadena del producto

(Figura 6.3).
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Figura 6.4.- Evolucion del porcentaje de cracking durante el hidrotratamiento de aceites con diferente
grado de oxidacidn a 350 °Cy 100 bar de H: catalizado por Pd

6.3.- Hidrotratamiento de aceite de fritura

Mediante los resultados obtenidos en el procesamiento de RBO oxidado en el
laboratorio, se pudo verificar el efecto del grado de oxidacién sobre la obtencién de HC
mediante hidrotratamiento y sobre las caracteristicas del producto. Si bien la oxidacion
controlada a escala de laboratorio permitié obtener aceites con diferentes niveles de

deterioro, las caracteristicas del proceso de oxidacién utilizado y las de un proceso de
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fritura real son diferentes, por lo que resulta interesante evaluar el rendimiento cuando

se utiliza un aceite de descarte proveniente de un proceso de fritado real.

Para ello se contactd una industria local (Swety SA) que prepara alimentos fritos y que
utiliza aceite de salvado en el proceso, la cual doné una muestra de aceite usado en la
fritura (RBOf). Esta empresa utiliza un sistema de fritado continuo en el cual
constantemente se agrega aceite nuevo para mantener un nivel de aceite constante en
el fritador. El aceite fue filtrado y caracterizado mediante la determinacion del
contenido de compuestos polares y polimeros, que arrojé como resultados 10,12y 1,21
% respectivamente. Si estos valores se comparan con los obtenidos en el andlisis del
RBO refinado (8,53 y 1,30 %, respectivamente, Tabla 6.1), resulta claro que este aceite
de fritura no muestra un deterioro apreciable en su calidad. Esto puede explicarse por
la alta tasa de reposicidn continua del aceite del fritador, que permite que la calidad del

mismo se mantenga.

Esta muestra de aceite de fritura fue tratada en idénticas condiciones (350 °Cy 100 bar
de H2) y con el mismo catalizado (Pd/Al,03) que los aceites oxidados en el laboratorio.
Adicionalmente se ensayaron dos catalizadores mas (NiMo-S/Al,Osy PtO;) que habian

demostraron alta eficiencia en los ensayos previos con HOSFO.

La Figura 6.5 muestra la evolucidon de los tres principales tipos de compuestos
constituyentes del medio de reaccidn para el hidrotratamiento de RBOfa 350°C, 100 bar

de H; utilizando los distintos catalizadores.

La Figura 6.5a muestra que en el caso del uso del catalizador Pd/Al,O3 se produjo un
rapido descenso inicial en la concentracion de los glicéridos totales, el descenso se

acompafia de la aparicion de un 40% de FFA a los 60 minutos de reaccion.

Tanto para el caso de este catalizador como el NiMo-S(c) (Figura 6.5b), a medida que
avanzé el tiempo de reaccién se dio la progresiva disminucién de los FFA, los que fueron
consumidos totalmente a los 180 minutos de reaccién. Se observa también en ambos
casos un gradual aumento de los HC que alcanzan una concentracion del 95 % en el

producto obtenido con NiMo-S(c) y del 97 % en el caso del obtenido con Pd.
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La composicion del sistema en el que se utilizo el catalizador PtO; siguid una tendencia

similar con relacion al rdpido descenso de los glicéridos, pero la conversidn de los FFA a

HC fue mas lenta, por lo que al final de la reaccién los FFA disminuyeron hasta un 35 %

y los HC alcanzaron solamente un 47 %.
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Figura 6.52.-Variacion de la concentracidn de glicéridos totales, acidos grasos libres e hidrocarburos
durante el hidrotratamiento de RBOs a 350 °Cy 100 bar de H; catalizado por a-Pd b- PtO: c- NiMo-s(c)

La Figura 6.6 muestra los perfiles de HC de los distintos productos obtenidos del

hidrotratamiento de RBO de fritura.
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Se observa que perfil de HC, los productos fueron muy diferentes segun el catalizador
utilizado. Los productos obtenidos con los catalizadores NiMo-S(c) y PtO,, mostraron
una amplia distribucidn de largos de cadena de sus HC, con los mayoritarios ubicados en
el rango C15 a C18, si bien la presencia de HC de cadena mas corta indica la ocurrencia

de fendmenos de cracking.

En el caso del catalizador Pd la Figura 6.6 muestra un producto de composicion muy
diferente a la de los obtenidos con los otros dos catalizadores, presentando una alta
concentracion de HC C17, que sugiere que la HDO se vio desfavorecida frente a las
reacciones HDCn y HDCx. Este comportamiento coincide con lo reportado para el
hidrotratamiento del 4cido estedrico con este mismo catalizador realizada en un reactor
discontinuo a 300 °C y 17 bar de presidn Ha/Ar(5 % volumen H;), obteniéndose como
producto principal el hidrocarburo C17 y confirmando que las reacciones que
predominan son HDCn y HDCx (Lestari et al., 2010). La presencia de HC mas cortos

evidencia la presencia de fendmeno de cracking, pero con una incidencia menor.
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Figura 6.6. - Composicion de la fraccion de hidrocarburos de largo de cadena de C8 a C20 de los productos
obtenidos luego de 4 h de hidrotratamiento del RBOs y 100 bar de H2, catalizado por catalizadores de
distinta naturaleza.

La participacién de los diferentes tipos de mecanismos con los distintos catalizadores se

muestra en la Figura 6.7.
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La Figura 6.7a es clara en cuanto a que en el caso del catalizador Pd, las reacciones que
predominan son la suma de (HDCn+HDCx), las cuales alcanzaron un nivel de
participaciéon del 80 %, mientras que la de HDO fue ocurrié siempre por debajo del 20 %
y el cracking se mantuvo minimo hasta los 120 minutos de reaccién y luego comenzé a
aumentar hasta alcanzar a un 20 % al final del periodo de reaccién. Estos resultados
resultan coherentes también con la prevalencia de HC C15 y C17 en el producto
obtenido por hidrotratamiento de aceite de provenientes de algas en un reactor

continuo a 350 °Cy 55 bar de H, catalizado por Pd/C (Robota et al., 2013).

Cuando la reaccion fue catalizada con PtO; (Figura 6.7b) la reaccién que predominé fue
la HDO sobre la suma (HDCn+HDCx), comenzando con una participacion del 43 % y 57
%, respectivamente. Sin embargo, a medida que avanza el tiempo de reaccién la suma
de (HDCn+HDCx) alcanza una participacidon de 49 % y baja la participacion de HDO
alcanza el 51 %. El cracking se mantiene cercano al 20 % durante todo el tiempo de

reaccion.

Se observa que en el caso del proceso catalizado por NiMo-S(c) (Figura 6.7c) el
mecanismo de HDO prevalecié frente a la suma de HDCx y HDCn. Esta caracteristica fue
observada también en el caso del hidrotratamiento de aceite usado de fritura catalizado

por NiMo sulfurado en un reactor discontinuo a 350 °Cy 70 bar de H, (Toba et al., 2011).
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Figura 6.7.- Participacién de los mecanismos de HDO, HDCn + HDCx y cracking en el hidrotratamiento de
RBOsf a 350 °Cy 100 bar de Hz catalizado por: a-Pd-1,0% b- PtO2- 0,48% c- NiMo-5(c)-1,4%

6.4.- Analisis por Destilacion Simulada (SimDis)
Se evalud también mediante esta herramienta a los productos obtenidos por
hidrotratamiento de los aceites de salvado de arroz con distintos grados de oxidacién

en el reactor discontinuo operado a 350 °C, 100 bar de H; y utilizando Pd.

La Tabla 6.2 muestra la composicién en HC, FFA y la incidencia del cracking de cada uno
de los productos con los distintos grados de oxidacion. Las composiciones en HC de los
mismos se mostraron en la Figura 6.3, donde se aprecia que los mismos estan
compuestos mayoritariamente por HC de 17carbonos y, en segundo lugar, de 18 y 15

carbonos.

Tabla 6.2.- Contenido de HC y FFA, porcentaje de fracciones de BFJ y GD y porcentaje de cracking de los
productos analizados por destilacién simulada.

HC (%) FFA (%) BJF (%) GD (%) Cracking (%)
Pox-6 95,6 1,4 22 97 3
Pox-14 99,4 0,4 17 96 4
Pox-23 99,1 0,1 24 93 7
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En la Figura 6.8 se compara la curva de destilacion simulada del gasoil con las curvas de
los tres productos obtenidos por hidrotratamiento de aceite de salvado de arroz con

distintos grados de oxidacion con Pd.
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Figura 6.8.- Curvas de destilacion simulada del gasoil convencional y de los productos obtenidos con Pd
con los distintos aceites oxidados.

La definicidn de los rangos de temperaturas de ebullicién definidos en el Capitulo 5 para
las fracciones de BJF y GD (126-287 °Cy 271-340 °C, respectivamente) permite comparar
mas facilmente los resultados obtenidos de la destilacién con los datos de composicidn
de cada muestra (Tabla 6.3).

Tabla 6.3: Porcentaje destilado correspondiente a los rangos de temperatura definidos para BJF(C8-16) y

GD(C15-19) para los productos obtenidos en el hidrotratamiento del RBO con diferente grado de
oxidacion catalizado con Pd

% Destilado

BJF(126-287 °C) GD(271-340 °C)

Pox-6 20 80
Pox-14 15 75
Pox-23 25 75
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Se observa que los productos Pox-6, Pox-14 y Pox-23 destilaron en un 80, 75y 75 % en
el rango correspondiente al GD, mientras que lo hicieron en un 20, 15y 25 % en el rango
correspondiente al BJF, respectivamente.

Los porcentajes de destilado correspondientes a la fraccion de BJF coinciden muy bien
con el contenido de HC correspondiente a dicha fraccidon (Tabla 6.2). En cambio, los
porcentajes de destilado correspondientes a la fraccién GD, si bien son los mas
importantes, son menores que el contenido de HC correspondiente a dicha fraccién.
Los puntos de ebullicién inicial (IBP) de los productos Pox-6, Pox-14 y Pox-23 fueron 172,
141 y 113 °C, respectivamente, lo que esta de acuerdo con que a mayor porcentaje de

cracking (Tabla 6.2), menor IBP.

En todos los casos los puntos de ebullicién final (FBP) fueron muy elevados, 683 °C para

Pox-6 y Pox-14, y 625 °C para Pox-23, lo que puede atribuirse a la presencia de FFA.

Cuando los productos Pox-6, Pox-14 y Pox-23 alcanzaron un porcentaje de destilado del
95 % sus puntos de ebullicién fueron 427, 445 y 409 °C respectivamente, por lo que
ninguno cumplié con el requerimiento de la norma EN 15940 relativo a alcanzar dicho

porcentaje de destilado a 360 °C como maximo.

6.6.-Viscosidad y densidad

En la Tabla 6.4 se muestran los valores de viscosidad y densidad de los productos
obtenidos por hidrotratamiento de dos de los productos derivados del RBO con distintos
grados de oxidacién y del RBO de fritura obtenido, todos obtenidos mediante catalisis
con Pd.

Se observa que para los tres productos ambos parametros cumplen con lo requerido por

la norma EN 15940.

Tabla 6.4.- Viscosidad y densidad de productos derivados del RBO oxidado y del RBO de fritura
hidrotratados a 350 °C, 100 bar de H; utilizando Pd/Al>O3 como catalizador
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Producto Viscosidad (mm?/s) Densidad (g/cm?3)

40 °C 15°C
Pox-6 3,7 0,80
Pox-23 3,2 0,79
RBOf 2,5 0,78

Al igual que se menciond en el capitulo 5, la validez de los parametros determinados
debe considerarse que en ningln caso se realizé la purificacidon de los productos para
eliminar acidos grasos libres o glicéridos, ni se separaron los HC segun fracciones, sino
qgue se analizaron los productos finales obtenidos luego del proceso de

hidrotratamiento.

6.7.- Conclusiones
Como resultado de hidrotratar materias primas con distintas calidades a 350 °C, 100 bar
de presidn de H; y catalizado por Pd, lograron conversiones a HC del 96 % para RBO y

RBOy, y un 97 % de conversion de HC para Pox-6.

Los mecanismos de reacciéon HDO, (HDCn + HDCx) y cracking participaron en diferente
extensidon del proceso segun el tipo de catalizador y por lo tanto influyendo en las
fracciones de HC obtenidos. El aumento del grado de deterioro mostré mayor ocurrencia

de cracking en los productos obtenidos.

Se demostrd que el grado de oxidacidn del aceite utilizado no afecta la eficiencia de la
conversién a HC, por lo que el hidrotratamiento catalitico resulta una técnica atractiva

para convertir material de descarte en HC aplicables a biocombustibles.
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7.1.-Introduccion

Mediante los ensayos de hidrotratamiento catalitico realizados en el reactor discontinuo
descriptos en el Capitulo 5 fue posible estudiar la eficiencia de diferentes catalizadores
bajo esta modalidad de reaccidn y evaluar el efecto de los pardametros del proceso sobre
el rendimiento en HC y también los porcentajes de HC correspondientes a los rangos de

GDy BJF.

Si bien el estudio en un sistema discontinuo a escala de laboratorio resulta muy
conveniente para el estudio del proceso y sus variables, resulta evidente que la
modalidad continua es la Unica viable para el escalado del proceso. Ademas, esta
modalidad puede facilmente integrarse a los procesos de una refineria de petrdleo
convencional (de Sousa et al., 2016; Douvartzides et al., 2019), lo que permitiria
aprovechar infraestructura existente en una refineria local como la de ANCAP. Ademas,
el producto puede ser mezclado con el combustible fésil convencional en diferentes
etapas del proceso de refinado segun la estrategia que resulte mas conveniente, de
manera de asegurar la obtenciéon de un producto final que cumpla los estdndares de

calidad(G. Liu et al., 2013; Unlu D & Hilmioglu N, 2018).

Por estos motivos resulta necesario evaluar el proceso en la modalidad tubular continua.
Para ello se montd el reactor tubular descripto en el Capitulo 3 y se comenzé a operar
el mismo utilizando el catalizador NiMo/Al,03 comercial, ya que este es un catalizador

comunmente utilizado por las refinerias de petrdleo.

Existen antecedentes en los que se ha reportado el uso de este catalizador para el
hidrotratamiento de aceite de girasol en un reactor tubular, obteniéndose conversiones
de entre 82 y 90 % cuando se trabajo a 80 bar de presién de Hj, flujo de aceite
correspondiente a LHSV 1 h'! y temperaturas de entre 300 y 380 °C (Téth et al., 2011).
También, se realizaron ensayos de hidrotratamiento con aceite de jatrofa en un reactor
tubular catalizado por NiMo/Al;,03 y con un flujo de aceite 0,8 mL/min a 380 °C, presion
30 bar de Hy, flujo de Hz a 400 mL/min; obteniendo una conversion a HC de 90 % (Chen

et al.,, 2015).

Para comenzar con los ensayos se eligieron las condiciones de 350 °C y 100 bar de

presion de H, y el aceite de girasol de alto oleico como sustrato (HOSFO), de manera de
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poder comparar los resultados obtenidos con los obtenidos previamente en modalidad
discontinua y con los antecedentes de la literatura. Obviamente el cambio de la
modalidad de reaccion implicd cambios de varias otras variables determinantes como la

velocidad de flujo de aceite y de H,.

7.2.-Puesta a punto del método de hidrotratamiento en el reactor

tubular continuo
Los primeros ensayos realizados en el reactor tubular continuo fue la reduccién de dos

catalizadores NiMo(c) y NiMoCe(c), como ya se menciond la seleccién de estos
catalizadores fue basada en que los catalizadores derivados del par NiMo son
comunmente utilizados en la industria petrolera, por ejemplo para la remociéon de Sy N
del petréleo (Zhang et al., 2021). Las condiciones operativas utilizadas fueron
seleccionadas tomando en cuenta condiciones reportadas en bibliografia para este tipo
de proceso: flujo de H, de 50 mL/min a 35 bar y temperatura de 400 °C, prolongandose
la reduccidon durante 3 horas (Al-Fatesh et al., 2014; Lucrédio et al., 2007; Znak et al.,
2005).

Mediante estos ensayos, ademas de conseguir reducir eficientemente los catalizadores,
se verificd que el sistema de reaccidn alcanza la temperatura de trabajo luego de 40
minutos de iniciado el calentamiento y que una vez estabilizado es capaz de realizar un
muy eficiente control de los parametros operativos (flujo de Hz, T y P) durante todo el

periodo de reaccion.

Para la seleccion de las condiciones de reaccidn para iniciar los ensayos de
hidrotratamiento se tomd como referencia las condiciones ensayadas con distintas
materias primas y catalizadores de distinta naturaleza en el reactor discontinuo. Como
ya se vio en el Capitulo 5 mediante la operacion del reactor a 350 °C y 100 bar de H;
permitio alcanzar conversiones a HC mayores al 80 %. Por este motivo estas condiciones
de temperatura y presién se pensaron tomar como referencia para comenzar los

ensayos en modalidad continua y poner a punto la operativa del reactor.

Los primeros ensayos de hidrotratamiento se realizaron a 350 °C, flujo de HOSFO de 0,1

mL/min, flujo de H, de 50 mL/min y 50 bar de presidn, ya que inicialmente fue la maxima
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presidon que el equipo pudo mantener estable durante toda la duracion de las corridas.
La cantidad de catalizador se fijé en 6,4 g (correspondiente a 11,4 mL) en funcién de la
capacidad del tubo y de manera que el lecho catalitico quedara integramente
comprendido dentro de la zona termostatizada del reactor, pero préoximo a la parte
inferior de la misma, de manera de permitir el maximo recorrido de los sustratos en la
zona termostatizada a los efectos de asegurar que alcancen al lecho catalitico a la

temperatura de reaccion.

En estas condiciones la velocidad espacial horaria de H, correspondié a GHSV =69 hly

la de aceite a LHSV = 0,53 h-1 0 WHSV = 0,86 h'! expresada en masa.

Cuando en estas condiciones se ensayaron los catalizadores NiMo(c)(r) y NiMoCe(c)(r),
previamente reducidos en el mismo reactor, el andlisis de las muestras recogidas a la
salida del reactor permitié verificar que luego de 2 horas el sistema ya se encontraba en
estado estacionario. Los porcentajes de HC obtenidos con estos catalizadores fue de 87

y 59 %, respectivamente.

Si estos resultados se contrastan con los obtenidos en modalidad discontinua, a 350 ©C,
100 bar de presién de Hy y 1 % de catalizador NiMo(c)(r) o NiMoCe(r) los porcentajes de
HC obtenidos fueron 46,4 y 40,2 % respectivamente, muy inferiores a los obtenidos con
la modalidad continua. Esta diferencia era esperable ya que obviamente, la modalidad
de reaccidn y las condiciones de operacién influyen directamente sobre la conversién a
HC. En particular, puede observarse que en la modalidad discontinua el sistema se
encontraba operando mucho mas exigido en cuanto a “carga” de materia prima, ya que
cuando se utilizaron estos catalizadores se lo cargd con 100 g aceite y 1 g catalizador y
se lo operd durante 4 h, lo que llevado a WHSV resulta en 25 h™t, muy superior al valor
de 0.86 h'! estimado para el reactor continuo. Asimismo, debe considerarse que si la
realizacion de purgas de gas desde el cabezal del reactor discontinuo fueron
determinantes para maximizar la conversidn a HC, el reactor continuo opera en mejores
condiciones en relacidon a este aspecto ya que la corriente de hidrégeno “barre” del

lecho catalitico cualquiera de los productos gaseosos generados durante el proceso.

Por ejemplo, se ha reportado para el tratamiento de aceite de jatrofa a 370 °C, 35 bar

de Hz y una velocidad de suministro de aceite correspondiente a LHSV de 0,9 h* en un
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reactor continuo utilizando los mismos dos catalizadores, el dopado con Ce del
catalizador NiMo/Al,Os permite incrementar de 68 a 89 % el rendimiento en HC (J. Liu
et al., 2012). La diferencia entre los resultados reportados y los obtenidos en nuestro
reactor, pueden atribuirse a diferencias en las condiciones operativas y caracteristicas
de los catalizadores. Sin embargo, confirman que para ambos catalizadores la reduccién

previa es determinante para potenciar su actividad catalitica.

7.3.- Efectos de los parametros de reaccion en la eficiencia del proceso

de hidrotratamiento en sistema continuo

Luego de la puesta a punto la operativa del reactor en estos primeros ensayos, se
comenzé a estudiar el efecto de las principales variables operativas (temperatura, flujo
de aceite y presidon de H;) sobre la conversién a HC. En los ensayos en los cuales la

presidn no varia, se logré fijar en 65 bar de H; y se suministré a un flujo de 50 mL /min.

Dado que en los ensayos previos la masa de catalizador se fijé en funcidn de la geometria
del reactor y las caracteristicas del sistema de, se decidid mantener el valor de este
parametro fijo en 6,4 g. Asimismo, dado que el valor maximo de escala del medidor de
flujo de hidréogeno fue de 50 mL/min y la importancia verificada en los ensayos en
discontinuo de mantener una presién parcial de H, elevada, se decidid mantener fijo

también este parametro.

En cuanto al tipo de catalizador utilizado en todos los casos fue el de origen comercial
NiMo(c)(r), dado que por su caracteristica fisica (peletizado), es el que resulté mas
conveniente ya que no obstaculiza el flujo de gases y productos a través del lecho

catalitico.

7.3.1.- Efecto de la temperatura

La Figura 7.1 muestra el efecto de la temperatura en la conversiéon del HOSFO a HC
cuando el reactor se operd a 283, 325 y 367 °C manteniendo constante la presién en 65
bar de H,y el flujo de aceite en 0,075 mL/min (LSHV 0,37 h1).

Se observa que a medida que la temperatura de reaccién aumentd también aumento la
conversion a HC del aceite. Resulta evidente también que en el rango de temperaturas

estudiado este parametro tiene un efecto determinante sobre la conversién a HC, ya
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gue la misma se incremente de apenas un 18 % a 283 °C hasta un 96 % a 367 °C. Esta
dependencia del contenido de HC en el producto con la temperatura de reaccién
coincide con lo observado en el estudio de los efectos de los parametros de reaccién en

el reactor discontinuo utilizando Pd/Al>O3; como catalizador (Capitulo 5).
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Figura 7.1.-Efecto de la temperatura sobre el porcentaje de HC en el producto obtenido del
hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo (c)(r), a 65 bar de Hz suministrado a 50
mL/min y un flujo de aceite 0,07 mL/min.

La Figura 7.2 muestra el porcentaje de HC, FFA y Gli obtenido para los productos
obtenidos a distintas temperaturas. Cuando la temperatura de reaccién fue de 283 °C,
el producto final mostré un alto contenido de Gliy concentracion de HC inferior al 20 %
y muy proxima a la de FFA. A medida que la temperatura de reaccién se incremento,
bajé el contenido de Gli y aumenté el de HC, hasta que a 367 °C los glicéridos

desaparecieron del producto obtenido y el contenido de HC alcanzé el 96 %.
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Figura 7.2.- Porcentaje de HC, FFA y Gli en los productos obtenidos en el hidrotratamiento en continuo
del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas temperaturas, 65 bar de H, suministrado a 50 mL/miny
un flujo de aceite 0,07 mL/min

La Figura 7.3a muestra la distribucién de largos de cadena de la fraccion de HC de los
productos obtenidos a las diferentes temperaturas estudiadas. La presencia mayoritaria
de los HC C18 y C16 indican la prevalencia de la HDO sobre los demas mecanismos de
reaccidon. También, se observa una baja presencia de HC de cadena corta, indicando la
baja participacion del cracking. Lo cual se ve reflejado en la Figura 7.3b, donde se
muestra que la HDO predomindé sobre HDCn+HDCx, y que el cracking fue minimo, si bien
evidencido un leve aumento con el incrementé de la temperatura, como era de

esperarse.
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Figura 7.31.- Hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas temperaturas.
65 bar de Hz suministrado a 50 mL/min, flujo de aceite 0,075 mL/min a- Composicidn de la fraccién de HC
b- Participacion de los mecanismos HDO, HDCx+HDCn y cracking.
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La Figura 7.4 muestra los porcentajes de HC correspondientes a los rangos de GD y BJF
y el porcentaje de HC generados por cracking en los productos obtenidos a las diferentes
temperaturas. Se observa que la temperatura tuvo un leve efecto sobre estas fracciones,
evidenciado por un pequefio aumento de la correspondiente a los HC generados por
cracking y, en consecuencia, de la fraccién de BJF cuando el reactor se operd a los valores

de temperaturas mas altos.
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Figura 7.4.- Porcentajes de GD, BJF y cracking en los productos obtenidos por hidrotratamiento en
continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas temperaturas, 65 bar de Hz2 suministrado a 50
mL/min y un flujo de aceite 0,075 mL/min

7.3.2.- Efecto del flujo de suministro de aceite al reactor

La Figura 7.5 muestra el efecto de la variacidn del flujo de aceite sobre la conversidn a

HC del HOSFO procesado a 65 bar de Hj, 325 °C utilizando NiMo(c)(r) como catalizador.

Se observa al menor flujo, 0,03 mL/min, una conversion a HC del 78 %, la cual descendid
hasta casi 60 % al operar el reactor a un de 0,7 mL/min. Luego al aumentarlo 4 veces, a

0,12 mL/min, se observa que se produjo una drastica caida de la conversiéon a HC a 11%.
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Estos resultados resultan coherentes dado el menor tiempo de residencia del aceite en

la zona del lecho catalitico a media que el suministro del mismo se da a mayor velocidad.

Este efecto del flujo de aceite coincide con lo reportado para el hidrotratamiento de
girasol a 80 bar de H», catalizado por NiMo/Al,O3 en estado sulfurado y 340 °C, donde
un aumento de LHSV de 1 h* a 2 h™* provocd un descenso en el rendimiento en HC de

83 a 81 % (Téth et al., 2016).
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Figura 7.52.- Efecto del flujo de aceite en el porcentaje de HC en el producto obtenido del
hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r), a 65 bar de H, suministrado a 50
mL/miny 325 °C

La Figura 7.6 muestra como variar el flujo de aceite, influye en los porcentajes de HC,

FFA y Gli en el producto.

Cuando el flujo de aceite fue 0,12 mL/min el producto final mostré un contenido de FFA
del 48 % y un 33 % de Gli, mientras que la concentracién de HC fue de apenas 11 %. Se
observé también que la disminucién del flujo de aceite produjo un incremento gradual
en el contenido de HC a expensas de a disminucion de los Gliy FFA. Al flujo mas bajo de
aceite estudiado, 0,03 mL/min, el contenido de FFA y de Gli se redujeron hasta 7,1y 14

%, respectivamente, mientras que el contenido de HC alcanzé el 78 %.
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Figura 7.63.-Porcentaje de HC, FFA y Gli en los productos obtenidos del hidrotratamiento en continuo del
HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintos flujos de aceite, 65 bar de H2 suministrado a 50 mL/miny 325
°C

La Figura 7.7a muestra el efecto del flujo de aceite sobre la distribucion de largos de
cadena de la fraccidn de HC del producto. La presencia mayoritaria de los HC C18 y C16
es indicativa de la prevalencia del proceso de HDO sobre los demds mecanismos de
reaccidon, como lo muestra la Figura 7.7b. Esta Figura muestra también que cuando se
trabajo al menor flujo de aceite (0,03 mL/min) la predominancia fue mayor (93 %). Esto
podria vincularse al hecho de que la HDO es el proceso que consume mas Hy, y que
precisamente al menor valor de flujo de aceite es cuando la relacion Hy/aceite es
maxima. La ausencia de HC de cadena corta indica que la participacion del cracking fue

nula.
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Figura 7.74.- Hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintos flujos de
aceite, 65 bar de H, suministrado a 50 mL/min, 325 °C a- Composicion de la fraccién de HC b- Participacion
de los mecanismos HDO, HDCx+HDCn y cracking.
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La Figura 7.8 muestra el efecto del flujo de aceite sobre los porcentajes de GD y BJF en
la fraccion de HC del producto. Se observa que en todos los casos la fraccién que
predomind fue la correspondiente a GD frente a una pequeiia fraccién de BJF, lo cual es

coherente con la participacion del cracking que fue nula o casi nula.
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Figura 7.85.- Porcentajes de GD, BJF y cracking en los productos obtenidos por hidrotratamiento en

continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintos flujos de aceite, 65 bar de H2 suministrado a 50
mL/miny 325 °C.

7.3.3.- Efecto de la presion de H;

Finalmente, se estudio la influencia de la presion de H; en el sistema manteniendo las
demas variables constantes. La Figura 7.9 muestra el efecto de la variacidn de la presion
de H; sobre la conversién a HC del HOSFO procesado a 325 °C, flujo de H, de 50 mL/min
y flujo de aceite de 0,07 mL/min, LHSV 0,37 h'ly utilizando NiMo(c)(r) como catalizador.

La Figura 7.9 muestra que el incremento en la presion de H, desde 40 a 90 bar produce
un gradual descenso en el porcentaje de HC en el producto desde 75 a 29 %. Si bien este
resultado es inesperado, dado que era esperable que la mayor concentracién de
hidrégeno promueva los procesos de deoxigenacidn, es en cierta medida coincidente
con el efecto de la presion sobre la conversién a HC descripta en el Capitulo 5, salvando
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las diferencias entre ambas modalidades de reacciéon. Cuando el reactor discontinuo se
operd a 325 °C con un porcentaje de catalizador Pd de 0,75 %, el aumento de 40 a 80
bar en la presién de Hz resulté en una disminucion del contenido de HC del producto de

99 a 63 %, respectivamente.

Estos resultados coinciden con lo reportado por Zhang et al. (2021), cuya recopilacion
indica que si bien altas presiones de H, (100-300 bar) favorecen la HDO, también pueden

lograrse buenos rendimientos con presiones tan bajas como 1 bar.
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Figura 7.9.-Efecto de la presion de Hzen el porcentaje de HC en el producto obtenido del hidrotratamiento
en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a 325 °C, flujo de H250 mL/min y un flujo de aceite de
0,07 mL/min.

La Figura 7.10 muestra los porcentajes de HC, FFA y Gli de los productos obtenidos de

variar la presion de H,.

Cuando la presion de H, fue de 40 bar de H» el producto final mostré un bajo contenido
de FFA y Gli, y una concentraciéon de HC de 75 %. Un aumento de la presion a 65 bar de
H,, generd un aumento del contenido de Gli y FFA, disminuyendo el contenido de HC
hasta un valor de 56 %. Un aumento de la presién hasta 90 bar, generd un aumento de
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Gliy FFA a valores de 42 y 25 % respectivamente, mientras que la conversion de HC bajé

a 29 %.
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Figura 7.10.- Porcentaje de HC, FFA y Gli en los productos obtenidos del hidrotratamiento en continuo del
HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas presiones de Hz, flujo de H2 50mL/min, 325 °C y un flujo de
aceite de 0,07 mL/min

La distribucion de largos de cadena de la fraccidn de HC de los productos obtenidos a
distintas presiones se muestra en la Figura 7.11a. Como en los casos anteriores La
presencia mayoritaria de HC C18 y C16 indica la predominancia de la HDO sobre los
demas procesos, asi como la minima cantidad de HC de cadena corta indican una baja
participacidon de los fendmenos de cracking. La Figura 7.11b muestra que el predominio
de la HDO sobre HDCn+HDCx se vio gradualmente favorecido por el incremento de la
presién de Hy, lo que resultd coherente con el mayor requerimiento de H, de este

proceso.
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Figura 7.11.- Hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas presiones de
H>, flujo de H2 50 mL/min, 325 °C t flujo de aceite 0,07 mL/min. a- Composicién de la fraccion de HC b-
Participaciéon de los mecanismos HDO, HDCx+HDCn y cracking.

La Figura 7.12 muestra las fracciones de GD y BJF, y la incidencia que tiene el cracking.
Una menor presion de H; tiende a favorecer la fracciéon BJF, aunque la incidencia del

cracking nuevamente es minima.
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Figura 7.126.- Porcentajes de GD, BJF y cracking en los productos obtenidos por hidrotratamiento en
continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) a distintas presiones de H», suministrado de 50mL/min, a
325 °Cy flujo de aceite 0,07 mL/min.

7.4.- Superficie de respuesta
Los ensayos previos permitieron evaluar el efecto de tres de las principales variables

operativas (temperatura, presion de H, y flujo de aceite) a la conversién a HC del HOSFO
en el proceso de hidrotratamiento catalizado por NiMo(c)(r), manteniendo constante la

masa de catalizador y el flujo de H».

Para un estudio mas sistematico resulta conveniente recurrir a alguna metodologia de
analisis que permita cruzar convenientemente las diferentes variables de interés. Por
ello se optd por aplicar un analisis por la metodologia de superficie de respuesta, de
forma analoga al estudio realizado en el Capitulo 5. Como ya se menciond, este método
permite combinar analisis de regresion y disefio experimental para estudiar el efecto de
varias variables independientes sobre la respuesta (en este caso la eficiencia del proceso

en HC) y determinar el modelo matematico que mejor se ajuste.

Se escogieron tres variables como las mas significativas: la presidon de H», la temperatura

y el flujo de aceite, y dejé fijo el flujo de H, en 50 mL/min y la masa de catalizador en 6,4
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g, por los motivos que se expusieron anteriormente. En base a los ensayos previos la
region experimental quedé definida por los siguientes rangos para cada variable: 50-80
bar, 300-350 °C y 0,05-0,1 mL/min, respectivamente.

La aplicacion de un disefio factorial con las tres variables (k) definidas y dos niveles (/)
para cada una determina ocho combinaciones posibles (/¥ = 23). Se fij6 el punto central
(PC) (0,0,0) en 325 °C, 65 bar y 0,075 mL/min de catalizador y seis puntos axiales (PA)
(+0,0,0), (0,%20,0), (0,0,2a) (Ver Anexo A.3).

Para la construccion de la superficie de respuesta, se utiliz aceite de girasol alto oleico

(HOSFO) y el catalizador NiMo(c)(r) de origen comercial, previamente reducido.

En la Tabla 7.1, se detalla el andlisis de regresidon del modelo ajustado a los datos (sin
exclusién de los términos no significativos), segun ese analisis se obtuvo la ecuacién del

modelo (Ec. 7.1).

% HC = 59,93 + 24,93T —9,03P — 16,72F — 3,49TxP — 1,086TxF — 7,44PxF —
—1,14T? — 2,82P? — 5,50F? [Ec.7.1]

El coeficiente de determinacidn (R?) igual a 0,927 indica que el modelo ajustado explica
el 92,7 % de la variabilidad total de la respuesta y el 7,3 % corresponde al error total, el

estadistico del modelo es F=9,968 con un p valor de 0,0031.

El p-valor < 0,05 se utilizd como una herramienta para determinar la significancia de los

coeficientes, la temperatura, el flujo de aceite y la presion fueron significativos.

Las demas variables, tienen un p-valor mayor a 0,05 por lo que no existe una relacion

estadisticamente significativa entre las variables.
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Tabla 7.1.- Analisis de la regresion para la superficie de respuesta ajustado a un modelo cuadratico (T:

temperatura, P: presion, F: flujo de aceite)

Fuente Coeficiente Error Estandar Estadisticot Valorp
Constante 59,934 7,279 8,233 0,0000785
T 24,927 3,420 7,288 0,000165
P -9,033 3,420 -2,641 0,0334

F -16,719 3,420 -4,888 0,00178
T -3,489 4,467 -0,781 0,460
T*P -1,086 4,467 -0,243 0,815
T*F -7,439 4,467 -1,665 0,140
P*p -1,142 3,768 -0,303 0,771
P*C -2,824 3,768 -0,749 0,478
F*F -5,500 3,768 -1,460 0,188

La Figura 7.13 muestra tres representaciones tridimensionales (3D) correspondientes a

las superficies de respuesta (rendimiento en HC) obtenidas por el andlisis de a dos

variables independientes manteniendo la tercera constante en el nivel cero. Se observa

también sus proyecciones bidimensionales (2D).
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Figura 7.13.- Superficies de respuesta representando el efecto sobre el rendimiento en porcentaje de HC
del hidrotratamiento en continuo del HOSFO catalizado por NiMo(c)(r) de a dos pares de variables, con la
tercera variable constante en el nivel cero: a- presidon y temperatura, b- flujo de aceite y temperaturay c-
flujo de aceite y presion.

La Figura 7.13a representa el porcentaje de HC obtenido en funcién de la temperatura
y presion, los resultados indican claramente que el rendimiento en HC aumenta con la
temperatura de reaccidn en todo el rango de presiones estudiado. Con relacién al efecto
de la presién de Hy, se observa un efecto muy moderado de esta variable a temperaturas
por debajo de los 300 °C, mientras que en las zonas de mayor temperatura los mayores

rendimientos corresponden a las menores presiones de H,.

La Figura 7.13b muestra el rendimiento en funcién de la velocidad de flujo de aceite y
temperatura de reaccién. Se observa al igual que en la anterior un fuerte efecto
favorable de la temperatura de reaccién sobre la conversidn a HC, el cual se acentta con
la disminucidon del flujo de aceite (de 0,12 a 0,03 mL/min). La diminucion del flujo de
aceite también favorece el rendimiento en HC del proceso, si bien se observa que este
afecto se acentua en la regidn correspondiente a las mayores temperaturas de reaccion.
Por lo tanto, la combinacién de temperatura de reaccién elevada y velocidad de flujo de

aceite bajo maximiza el rendimiento en HC.
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Por ultimo, la Figura 7.13c muestra el efecto de la velocidad de flujo de aceite y la
presion de H, en el rendimiento en HC. Se observa que la disminucién del flujo de aceite
resulta favorable para el aumento del rendimiento en HC del proceso y que dicho efecto
es mas acentuado a los menores valores de presidn. En cuanto al efecto de la presion,
se observa que a los menores flujos de aceite el aumento de la presidn ejerce un leve
efecto favorable sobre la conversion a HC, mientras que a los mayores flujos la tendencia
se revierte y se acentla, observandose un fuerte efecto positivo de la disminucién de la
presion sobre el rendimiento en HC. Este resultado, como ya se ha mencionado, resulta
algo inesperado, ya que el suministro de H; es necesario para el avance del proceso y

este deberia verse favorecido por el incremento de la presion.

Si contrastamos estos resultados con los obtenidos en el analisis por superficie de
respuesta del proceso realizado en el reactor discontinuo, en ambos casos el parametro
mas influyente fue la temperatura, con un claro efecto favorable sobre la conversion a
HC. En cambio, en cuanto a la presidn de H», este andlisis aplicado a ambas modalidades
de reaccidn coincidid en que, sin ser un pardmetro tan determinante como la
temperatura, la disminucion de la presiéon de H, favorece el aumento de la conversién a

HC.

7.5.- Conclusiones

El sistema de reacciéon continuo utilizando NiMo(c)(r) como catalizador, permitid
obtener elevadas conversiones a HC, obteniendo una conversion a HC de 100 % cuando
las condiciones operativas seleccionadas fueron 350 °C, 80 bar de presion de H; y un

flujo de aceite de 0,05 mL/min.

Como resultado del estudio de los parametros operativos, en esta modalidad de

reaccion los parametros mas influyentes fueron la temperatura y el flujo de aceite.

En esta modalidad los productos presentaron una alta concentracién de HC C18, lo que
sugiere que la HDO se vio favorecida y fue predominante frente a la suma de HDCn y
HDCx. La ocurrencia de fendmenos de cracking fueron minimos, lo que sugiere que este

catalizador es favorable para maximizar la fraccion de GD.
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8.CONCLUSIONES
GENERALES



Para ambos procesos de hidrotratamiento, continuo y discontinuo, fue posible
determinar condiciones operativas que permitieron alcanzar elevadas conversiones a
HC partiendo de materias primas de diferente composicién y calidad. Se determind que
la temperatura y el tiempo de reaccidén fueron los pardmetros mas influyentes para
incrementar la conversién a HC en el sistema discontinuo, mientras que la temperatura
y el flujo de aceite fueron los parametros mds influyentes para incrementar la

conversion a HC en el sistema en continuo.

En el sistema discontinuo las condiciones mas convenientes para maximizar la
conversion a HC del HOSFO fueron 100 bar de H, 350 °C, 1400 rpm y 4 horas de reaccion.
En ese sistema resulté ademas imprescindible realizar purgas del sistema para asegurar

una alta presién parcial de Hy durante todo el periodo de reaccién.

En el sistema de reaccidn continuo, las condiciones que permitieron obtener la maxima
conversion de HOSFO a HC fueron 350 °C, 80 bar de presién de H; y un flujo de aceite
de 0,05 mL/min.

Tanto los parametros del proceso, asi como las caracteristicas del catalizador son
determinantes sobre el grado de participacion de los diferentes mecanismos de
reaccién: HDO, HDCn + HDCx y cracking. Por lo tanto, es posible mediante la conveniente
seleccion de los parametros de reaccién dirigir el proceso para favorecer la generacién

de HC de determinado rango de largos de cadena.

En consecuencia, la proporcién de GD y BJF en los productos es consecuencia del tipo
de catalizador utilizado y del grado de participacidn de los fendmenos de cracking.
Mayor ocurrencia de cracking generard largos de cadena mas cortos, favoreciendo la
fraccién de BJF, mientras que la atenuacion de dichos fendmenos favorecera la fraccion

GD.

En todos los productos obtenidos, mediante la modalidad discontinua, la composicion
de estos experimentd la misma evolucién, un rapido descenso de los glicéridos, un

aumento inicial y posterior descenso de FFA y un incremento gradual de HC.
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En el sistema de reaccion discontinuo, los catalizadores que lograron conversiones
mayores al 80 % fueron Pd, Ni-GDC, PtO;, NiMo-S(s), NiMo-S(c), si bien fueron utilizados
en diferentes porcentajes.

Los productos obtenidos con los catalizadores Pd/Al>Os y Ni-GDC, maximizan la fraccion
GD y presentan la menor ocurrencia de cracking.

Los catalizadores NiMo (comercial y sintetizado) mostraron un drastico aumento de su
actividad luego de sulfurados. Estos catalizadores mostraron también mayor promocién
de la ocurrencia de cracking y, en consecuencia, generaron productos mas ricos en la
fraccién de BJF. Por lo que el buen desempeiio de estos catalizadores y su relativo bajo

costo les confiere gran interés

En la busqueda de catalizadores alternativos a los sulfurados, se ensayo el catalizador
NiMoCe(c)(r) el cual mostré mayor actividad que el NiMo (c)(r). Si bien en ambos casos
la reduccidon mejord el desempeiio de estos en el proceso, ninguno permitié superar el

50 % de conversion a HC.

Otro catalizador alternativo a los sulfurados, es el catalizador Ni-GDC, el cual mostré un

desempefio comparable al catalizador de Pd/Al,03 y maximizé la fraccién GD.

Se trabajé también con otras materias primas, con diferentes calidades (aceites de
descarte proveniente de procesos de fritura), en la modalidad discontinua a 350 °C, 100

bar de presiéon de H, y catalizado por Pd.

En el procesamiento de aceites de salvado de arroz termo-oxidados o usados en fritura
se alcanzaron conversiones a HC de entre el 96 y 97 %. Lo que demostro que materias
primas de baja localidad pueden ser convertidas eficientemente a HC por este proceso.
Esto resulta particularmente atractivo dado el interés en la generaciéon de

biocombustibles de segunda generacién.

En el sistema de reaccién continuo se ensayé HOSFO y NiMo(c)(r), demostrando tener
un buen desempefio sin ser necesario acudir a la sulfuracién, la ocurrencia de cracking

fue minima por lo que se favorecié la fraccién de GD.

Las curvas de destilacion simulada obtenidas para productos (sin purificar) con

conversiones a HC mayores al 80 %, fueron similares a la obtenida del gasoil
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convencional de origen fdsil. Esto permite concluir que se logré con diferentes
estrategias obtener biocombustibles con propiedades adecuadas para reemplazar el
gasoil. En particular los catalizadores obtenidos con NiMo-S y los aceites de descarte de
fritura resultan atractivos para este tipo de proceso dado el menor costo que se
obtendria y la posibilidad de que ANCAP pueda incorporar estos catalizadores

facilmente en sus procesos dado que ya trabajan en la refineria con los mismos.

A partir del estudio realizado y los resultados obtenidos de la Tesis, las perspectivas de
trabajo a futuro se podrian centrar en dos direcciones: la primera seria continuar con la
busqueda de catalizadores alternativos a los sulfurados y por otro lado, poder ensayar

materiales de desecho con distintas calidades en el reactor continuo.
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ANEXOS



Anexo A.1.

En la tabla A.1 se presenta el disefio experimental para el reactor discontinuo y los
resultados de la obtencion de porcentaje de HC.

Tabla A.1: Disefio experimental, definiendo 3 variables y un factor de respuesta

T(2C) P(bar) % Catalizador % HC
-1 -1 -1 76,2

1 -1 -1 99,5

-1 1 -1 37,5

1 1 -1 84,4

-1 -1 1 18,2

1 -1 1 99,4

-1 1 1 43,0

1 1 1 98,0

0 0 0 62,9

0 0 0 62,9

0 0 0 62,9
-1,68 0 0 98,5
1,68 0 0 12,4
0 -1,68 0 96,1

0 1,68 0 99,1

0 0 1,68 98,8

0 0 -1,68 27,8
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Anexo A.2.

Perfil de acidos grasos obtenido para el aceite de girasol alto oleico (HOSFO) y aceite de

salvado de arroz (RBO)

Tabla A.2: Composicién en acidos grasos de HOSFO

Acidos grasos

C16:0

C18:0

c18:1

C18:2

c18:3

C20:0

C22:0

C24:0

SFA

MUFA

PUFA

3,7+0,2

2,5+0,1

82,6 £0,5

9,7+0,3

0,2+0,1

0,2+0,03

0,1+0,01

0,3+0,01

6,8+0,1

82,6+0,1

9,9+0,6
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Tabla A.3: Composicion en acidos grasos de RBO

Acidos grasos

C14:0 0,20 0,01
C16:0 18,6 £ 0,3
C18:0 1,4%0,2
c18:1 43,5+0,1
C18:2 32,7+0,5
Cc18:3 0,8+0,1
C20:0 0,4+ 0,03
C22:0 0,1+0,01
C24:0 0,3+0,01
nd 2,0
SFA 21,0+0,1
MUFA 77,0+0,1
PUFA 33,5+0,6
Anexo A.3.

Valores de calibracion estandar obtenidos por SimDis

Tabla A.4: Tiempos de retencidn y puntos de ebullicidn para HC lineales entre C5y C100

N2 Carbono Tiempo de retencién (min) Punto de
ebullicion (°C)
n-C5 0,13 36,1
n-Cé 0,177 68,9
n-C7 0,218 98,4
n-C8 0,317 126,1
n-C9 0,355 151,1
n-C10 0,593 174,1
n-C11 1,168 196,1

169



n-C12

n-C14

n-C15

n-C16

n-C17

n-C18

n-C20

n-C22

n-C24

n-C26

n-C28

n-C30

n-C32

n-C34

n-C36

n-C38

n-C40

n-C42

n-C44

n-C46

n-C48

n-C50

n-C52

n-C54

n-C56

n-C58

n-C60

2,64
5,995
7,152
8,217
9,183
10,103
11,842
13,432
14,913
16,285
17,567
18,78
19,922
21,005
22,017
22,998
23,942
24,818
25,66
26,445
27,197
27,902
28,568
29,237
29,862
30,505

31,092

216,3
253,9
271,1
287,2
302,2
316,1
343,9
368,6
391,1
412
431,3
449,2
466,1
481
496,1
509
522
534
545
556
566,1
575
583,9
592,2
600
607,8

615

170



n-C62

n-C64

n-C66

n-C68

n-C70

n-C72

n-C74

n-C76

n-C78

n-C80

n-C82

n-C84

n-C86

n-C88

n-C90

n-C92

n-C94

n-C96

n-C98

n-C100

31,685
32,255
32,837
33,348
33,895

34,39
34,895

35,17
35,382
35,622
35,853
36,097
36,405
36,978
37,383
37,808
38,148

38,59
38,965

42,085

622,2
628,9

635
641,1
647,2
652,8
657,8
663,9

670

675
681,1
686,1
691,1

695

700
703,9
707,8
712,2
716,1

720
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Anexo A.4.

En la tabla A.5 se presenta el disefio experimental para el reactor continuo y los
resultados de la obtencién de porcentaje de HC.

Tabla A.5: Disefio experimental, definiendo 3 variables y un factor de respuesta

T(2C) P(bar) Flujo aceite = HC (%)
(mL/min)
1 -1 -1 41,8
1 1 -1 84,2
e 1 1 33,01
1 1 1 100
1 1 1 10,6
1 1 1 87,2
4 1 1 10,6
1 1 1 34,7
5 0 0 62
0 0 0 55,7
5 0 0 62
0 0 1,68 11,3
0 0 -1,68 78,1
0 1,68 0 29,11
0 1,68 0 754
168 0 0 95,7
1,68 0 0 12
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