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RESUMEN

La dependencia de la humanidad por los combustibles fésiles genera grandes
problemas hacia el medioambiente. Las reservas mundiales de combustibles fésiles
son limitadas, y desde hace algunas décadas las tecnologias que aprovechan las
fuentes alternativas de energia, como la biomasa, aumentaron de manera notable.
La produccién actual de biocombustibles liquidos se encuentra en aumento,
destacandose la produccién de biodiesel que genera importantes volumenes de
glicerol. Este compuesto posee bajo precio en el mercado, convirtiéndolo en una
materia prima altamente valorizable. La Provincia de Santa Fe cuenta con las
principales productoras de biodiesel del pais, y existe una importante cantidad de
glicerol con potencial de utilizacién. La industria del hidrogeno (H.) también esta
experimentando un constante incremento, y su actual produccién se realiza a partir
de combustibles fosiles. Resulta por tanto interesante la utilizacion de glicerol para
obtener H,. Entre las diferentes tecnologias, el uso de un sistema de reaccion
empleando catalizadores quimicos y realizando reformado en fase gas es factible,
debido a su sencilla operabilidad e importante eficiencia de reaccién, analizando los
procesos que producen la disminucién de la actividad catalitica. Respecto a los
sistemas biologicos, el empleo de medios de cultivo con microorganismos, los
cuales realizan la fermentacion del sustrato agregado, brinda facilidades respecto a
los pocos recursos necesarios para su desarrollo y por presentar consumos
energéticos considerablemente bajos, sin embargo se debe realizar la busqueda de
las formulaciones de medio mas éptimas para alcanzar mayores rendimientos a
productos de interés. Durante el reformado en fase gas del glicerol se gener6 Hy
como producto principal. El aumento de la carga de precursor en los catalizadores
favorecié la conversion a productos gaseosos a menores temperaturas, y facilito la
eliminacion parcial del depésito carbonoso formado durante la reaccion. En la
fermentacién del glicerol, la cepa identificada como promisoria para la produccién
de H, desde glicerol presenté mayor consumo de glicerol y produccion acumulada
de H, que la cepa control, y la optimizacién de la formulacién de un medio de
cultivo demostrd que el crecimiento celular puede ser mejorado, incrementando el
consumo del sustrato y aumentando la produccion del compuesto de interés.
Ambos procesos permitieron utilizar una materia prima renovable, valorizando la
creciente industria de produccién del biodiesel y e incrementando el valor de los

subproductos generados.
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ABSTRACT

The dependence of humanity by the fossil fuels generates important consequences
for the environment. World reserves of fossil fuels are limited, and for some decades
the technologies that use alternative energy sources such as biomass are increased
significantly. Current production of liquid biofuels is increasing, and the biodiesel
production especially generates large quantities of glycerol. This compound has a
low market price, making it a highly recoverable raw material. Santa Fe Province
has the main biodiesel production plants of all the country, and exist a significant
amount of glycerol in excess. The hydrogen industry (H.) is also having a steady
increase, and its current production come from fossil fuels. It is therefore interesting
the glycerol utilization for Hy production. Among the different technologies, is
feasible to employ a chemical reaction system employing catalysts and performing
the steam reforming, because the system is easily to operate and has significant
reaction efficiency, analyzing during this process the decrease in catalytic activity.
With respect to biological systems, the use of culture media with microorganisms,
which perform the substrate added by fermentation, provides facilities because of
only few resources are needed for its development and present considerably low
energy consumption levels. However, should be searched the more optimal
formulations to achieve higher vyields for desirable products. During the glycerol
steam reforming, H, was generated as the main product. The increment in the
promoter loading on the analyzed catalyst favored the conversion to gaseous
products at lower temperatures, and provided the partial removal of carbonaceous
deposit formed during the reaction. During the glycerol fermentation process, the
strain identified as promising for H, production showed higher glycerol consumption
and cumulative H, production that the control strain, and optimization of the culture
medium formulation showed that cell growth can be improved, increasing both
substrate consumption and production of the interest compound. Catalytic and
biological processes allowed using a renewable raw material, with an important
interest for the biodiesel industry and increasing the value of the generated
products.
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2
1.1 Justificacion

La gran dependencia de la humanidad hacia la utilizacion de combustibles
fosiles para generar energia y productos de consumo, esta generando problemas
cada vez mas evidentes hacia el medioambiente, debido a que su combustion
produce considerables cantidades de compuestos contaminantes como dioxido de
carbono (CO,), compuestos organicos volatiles (COV) y éxidos de nitrégeno (N,Oy)
y azufre (SOy), que son eliminados al medio circundante. Estos componentes
generan problemas de acidificaciéon, contaminacién del aire y del agua, dano de las
capas terrestres y modificacibn de la capa de ozono, lo que contribuye al
debilitamiento del medio ambiente y al incremento en la temperatura global debido
al efecto invernadero (McKinney y Schoch, 2012).

Las reservas mundiales de combustibles fésiles son limitadas, y su agotamiento
fue estimado para los proximos 60 afnos, siempre que se mantengan los actuales
niveles de consumo. Los paises de Medio Oriente concentran mas de la mitad de
las reservas mundiales de petrdleo crudo, mientras que los restantes paises
presentan yacimientos que ya se encuentran en fase descendente de produccién, y
apuestan a tecnologias de extraccion de petréleo no convencionales que son mas
costosas y altamente contaminantes. La desaceleracién en el crecimiento de las
reservas mundiales de petréleo, junto con los largos periodos necesarios para la
concrecion de proyectos e inversiones en exploracion y desarrollo, generan
incertidumbres en el mercado global referidas a la inestabilidad en el precio del
crudo, la imposibilidad de mantener un continuo suministro, y la dificultad en lograr
un mejoramiento de la calidad del medio ambiente (Owen y col., 2010).

Desde hace mas de dos décadas, las tecnologias de aprovechamiento de
fuentes de energia alternativas se incrementaron notablemente, impulsado por la
alta volatilidad de los precios de los combustibles fésiles, el creciente consumo de
energia en los paises importadores de energia, las preocupaciones hacia el medio
ambiente y el cambio climatico, y la disminucién en el precio de las tecnologias
renovables como resultado de un mayor desarrollo tecnolégico (REN21, 2012).
Gracias a todo ello, la utilizaciéon de la biomasa como recurso energético limpio y
renovable ha aumentado en gran medida, permitiendo la obtencion de energia y
diversos productos con alto valor agregado y/o energético de una manera mas
responsable con el medio ambiente. Paises de Europa y Norteamérica han sido
pioneros en el desarrollo de estas tecnologias, apoyado por proyectos y programas
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gubernamentales que estimulan la produccion de energias renovables no
contaminantes (REN21, 2012).

En los ultimos anos, la produccion de biocombustibles liquidos a nivel global se
incrementd notablemente, gracias a la aplicacion de numerosas politicas y control
de precios implementados en distintas partes del mundo, para favorecer el
crecimiento del mercado de biocombustibles frente al de los combustibles fosiles
(International Energy Agency, 2011). El principal subproducto obtenido en la
produccién de biodiesel es el glicerol, que es un compuesto con importante utilidad
y aplicabilidad industrial, y que posee un precio bajo en el mercado debido al
incremento significativo en la produccion de biodiesel. Esto lo convierte en una
materia prima altamente valorizable y lo hace enormemente atractivo para su
transformacion hacia diferentes compuestos, diversificando aun mas las posibles
utilidades en la industria (Len y Luque, 2014). En Argentina, el mayor centro de
produccién de biodiesel se encuentra en la region del Gran Rosario, por lo que el
potencial para el desarrollo de diferentes tecnologias para la transformacion del
glicerol hacia productos de mayor valor agregado y/o energético es altamente
factible, contribuyendo al mismo tiempo al mejoramiento medioambiental por
considerarse un compuesto que proviene de biomasa, siendo menos contaminante
que aquellos generados desde combustibles fésiles (van Bennekom y col., 2012a).

Otra industria de gran importancia a nivel mundial es la del hidrégeno (H>),
compuesto que es principalmente producido a partir de materias primas no
renovables, y que es ampliamente utilizado en la industria, asi como para la
generacion de energia y como combustible en el transporte. Los avances
relacionados a investigacién, desarrollo y produccion de celdas de combustible son
cada vez mas importantes, pudiendo ser utilizadas en la generacién de energia en
aplicaciones moviles y estacionarias. En estos dispositivos, la energia quimica se
transforma en eléctrica, y el combustible y oxidante no reaccionan en un proceso de
combustion, por lo que no se producen emisiones de gases de efecto invernadero y
se contribuye en gran medida al mejoramiento medioambiental (San Miguel y col.,
2006). El gas de sintesis (GS), una mezcla de H, y monéxido de carbono (CO),
también representa gran interés industrial para la obtencién de energia y de
numerosos compuestos de alto valor, con un crecimiento sostenido en el mercado
global que permitira colocarlo en una posicién de privilegio dentro de las energias
renovables en los préximos afnos (Infiniti Research Group, 2014).
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Diversos paises han incrementado inversiones en infraestructura, sistemas de
almacenamiento y desarrollo de celdas de combustible para impulsar el consumo
de H, hacia la generacion de energia (Botas y col., 2005). En el caso de nuestro
pais, existe una ley y diferentes resoluciones que buscan incentivar el desarrollo de
tecnologias que permitan la utilizacion del H, como combustible. Sin embargo, los
avances a gran escala fueron escasos, desaprovechando el potencial de nuestro
territorio hacia la generacién de H, a partir de fuentes renovables, debido a las
caracteristicas inigualables en cuanto a recursos naturales (Rodriguez, 2013).

El desarrollo de numerosas metodologias de generacion de H, a partir del
glicerol ha sido ampliamente investigado. Entre las diferentes tecnologias, el
reformado catalitico en fase gas presenta gran interés debido a la mayor facilidad
en el manejo de las caracteristicas operativas del sistema y a la obtenciéon de una
eficiencia de reaccidén superior que para otros procesos cataliticos. El incremento
en los estudios sobre el reformado del glicerol en fase gas para la produccién de Hz
permitié comprender con mas detalle las reacciones involucradas en el mecanismo
de reaccion, facilitando la seleccién de condiciones de trabajo que permitan
aumentar la produccién de H, u otros compuestos de interés, minimizando la
aparicion de reacciones laterales indeseables (Dou y col., 2009).

En el caso de los distintos procesos desarrollados mediante vias biolégicas, la
fermentacién del glicerol empleando microorganismos también ha sido ampliamente
descripta en la literatura. Sus principales ventajas residen en la utilizaciéon de
temperaturas mas bajas y menor consumo de energia que las reacciones quimicas,
(Lin y Chang, 2004); ademas no se necesita emplear una fuente luminica externa
como en los procesos fotobiologicos, presenta facilidad en el control de las
condiciones operativas, y es posible trabajar con una gran variedad de cultivos
mixtos o puros. El incremento de las publicaciones relacionadas al estudio de las
vias metabdlicas implicadas en la fermentacién facilité enormemente Ila
comprensién de diferentes mecanismos celulares y permitioé realizar procesos mas
eficientes y obtener mejores rendimientos de productos de interés. Junto con ello, el
desarrollo de una serie de técnicas que utilizan las matematicas, estadistica y
l6gica formal, forman en conjunto una herramienta muy eficaz y aplicable para la
determinacién de las condiciones operativas Optimas del sistema de trabajo bajo
estudio, ahorrando en gran medida tiempo y recursos (Tabandeh y col., 2008).

Por lo tanto, representa un gran interés el estudio de la transformacion del
glicerol como subproducto econémico, renovable y abundante, proveniente de la
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creciente industria de produccién de biodiesel, hacia compuestos con valor
agregado y/o energético, como H, y GS, los cuales son de gran utilidad en
diferentes ramas de la industria y en la produccién de energia. Los ensayos
realizados, cuyos resultados se presentan, abarcan investigaciones tanto en
procesos cataliticos como en sistemas biolégicos: el primero se fundamenta en la
obtencion de un material con adecuada actividad catalitica y estabilidad durante el
reformado en fase gas del glicerol, mientras que la parte biolégica se centra en la
utilizacién de un organismo vivo modificado genéticamente, capaz de realizar la
transformacion del compuesto de partida mediante fermentacion en condiciones
estrictamente anaerdbicas.

1.2 Objetivos

1.2.1 Objetivo general

» Contribuir al desarrollo de conocimientos en relacion a la produccion de
hidrégeno a través de procesos quimicos y biolégicos, de forma de valorizar el
glicerol como subproducto de la obtencién del biodiesel y promover un desarrollo
ambiental sostenible utilizando materias primas renovables.

1.2.2 Objetivos especificos

» Preparar y caracterizar catalizadores de niquel-cobalto y niquel-cerio soportados
en alumina, aptos para la reaccién de reformado en fase gas del glicerol para la
produccién de hidrégeno.

» Evaluar el comportamiento de todos los catalizadores preparados, optimizando
condiciones de operacion, caracterizando los procesos de desactivacion y
determinando condiciones de regeneracion.

» Desarrollar y optimizar medios de cultivo suplementados con glicerol para la
produccién fermentativa de hidrégeno por cepas de Escherichia coli.

» Evaluar las formulaciones optimizadas en sistemas escalables.

» Divulgar al medio cientifico y productivo los conocimientos alcanzados.
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2.1 Combustibles fosiles

Desde comienzos del presente siglo se ha reforzado el cuestionamiento del
modelo energético vigente, basado preferentemente en la explotacién y utilizacion
de los combustibles fosiles, como el petréleo, carbdn mineral y gas natural, los
cuales fueron formados de manera natural a lo largo de millones de afos. La
situacion energética mundial actual es el resultado de la combinaciéon de diversas
tendencias econdmicas, politicas, tecnoldgicas, sociales y ambientales, entre otras,
que confluyen en un complejo panorama de crisis y ajustes, signado en los afos
mas recientes por escalada y fluctuaciones de precios, sobre todo en hidrocarburos
y especialmente en el petréleo. Los limites de éste modelo resultan cada vez mas
evidentes, tanto en el orden econémico (incertidumbre en mantener un suministro
continuo y elevados precios de la energia), asi como en el plano social (inequidad y
pobreza energética) y medioambiental (implicaciones adversas para el entorno y
dificultad para garantizar un cuidado responsable hacia el medio ambiente).

Como parte de las irracionales tendencias energéticas, el consumo global de
energia primaria aument6 unas diez veces a lo largo del siglo XX, mientras que la
poblacion mundial crecié unas cuatro veces (Runnalls y Mackay, 2005), indicando
que el dinamismo de la demanda energética continuard en constante aumento en
las proximas décadas. Segun las ultimas estadisticas disponibles, los combustibles
fosiles representan alrededor del 80% del consumo global de energia primaria,
distribuidos de la siguiente forma: petréleo 31%; gas natural 21%, y carbdén 29%. El
consumo restante esta repartido entre las fuentes renovables (14%) y la energia
nuclear (5%), sobre una demanda energética total de 13070 millones de toneladas
equivalentes de petréleo (mtep). Las fuentes renovables (recursos que pueden ser
restaurados por procesos naturales a velocidades superiores a las de su consumo)
se dividen entre las fuentes tradicionales de biomasa (10%), hidroeléctrica (2%) y
las llamadas nuevas fuentes renovables, con 2% (Figura 2.1). Sin embargo, no
fueron predichos grandes cambios respecto al consumo en los préximos 25 afos.
Tanto petréleo como carbdn, disminuiran 4% respecto a la matriz energética
observada en 2011, mientras que gas natural aumentara a 24%, con una demanda
energética total estimada en 17386 mtep (International Energy Agency, 2013).

El mayor consumo de petréleo a nivel mundial, segun datos de 2012, ocurrié en
el sector transporte (63,7%), seguido por sectores de usos no energéticos del
petréleo como la petroquimica (16,0%), luego agricultura, servicios publicos y




comerciales, y residencial (11,8%), y finalmente la industria que utiliza al petréleo
como energia (8,5%) (International Energy Agency, 2014). En petroquimica, se
emplea aproximadamente 10% como materia prima y el 6% restante como
combustible, lo que indica que dicha industria emplea una materia prima no
renovable, cuyo uso no controla. Considerando el consumo de gas natural en 2012,
el orden por sectores fue agricultura, servicios publicos y comerciales, y residencial
(43,4%), industria (36,5%), usos no energéticos del petrdleo (13,5%) y transporte
(6,6%) (International Energy Agency, 2014).
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Figura 2.1: Perspectivas de crecimiento de la demanda mundial de energia primaria entre
2011 y 2035, en mtep (International Energy Agency, 2013).

Ha sido demostrado que la produccion mundial de petréleo alcanzara un punto
maximo de produccion en cuestion de pocos anos (“pico de petrdleo”), comenzando
luego un sostenido descenso, lo que favorecera el incremento gradual del precio
del crudo. Estudios realizados por diferentes entidades predicen que la produccién
de petréleo podra crecer de su nivel actual de 83 millones de barriles diarios (mbd)
a 105 mbd para el 2030, siempre contemplando los aportes del crudo convencional,
no convencional y gas natural (Figura 2.2) (International Energy Agency, 2008). En
anos anteriores, se predijo que los suministros de petrdleo podrian llegar hasta 120
mbd para 2030, sin embargo estos valores fueron disminuyendo gradualmente con
el correr de los anos. Varios investigadores consideran que el suministro de
petréleo seria casi imposible incluso manteniendo valores entre 90 a 95 mbd, y
sostienen que el mundo ya ha superado el punto maximo en la produccion de




petréleo (Owen y col., 2010). Otros estudios describen el desarrollo de una nueva
version del modelo de Hubbert, que tuvo en cuenta las tendencias individuales que
ocurren en cada regién o pais productor y consumidor, para proporcionar una vision
mas realista y precisa. De esta forma, se estim6 que la produccion mundial llegara
al pico maximo entre los anos 2020 y 2025, y que las reservas mundiales de
petréleo se estan agotando a un ritmo anual de 2,1% (Nashawi y col., 2010).
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Figura 2.2: Perspectivas futuras de la produccién mundial de petréleo, en mbd,
considerando el crudo convencional, no convencional y gas natural (International Energy
Agency, 2008).

En cuanto a las perspectivas del mercado petrolero, resulta preocupante la
desaceleracién en el crecimiento de las reservas de petréleo en los ultimos 20
anos, junto con la constante incertidumbre del precio y los largos periodos de
maduracion de las inversiones en exploracion y desarrollo. Muchos yacimientos
ubicados en paises y regiones fuera de Medio Oriente (como Rusia, el Mar del
Norte, Alaska y Africa Occidental), que satisfacen principalmente las economias de
EUA., Europa y China, ya han alcanzado su pico productivo y otros lo alcanzaran
en los préximos anos, lo que se traduce en un reforzamiento de la dependencia de
Medio Oriente, donde se concentra mas de 60% de las reservas mundiales de
petréleo. Existen mas de 70.000 yacimientos petroliferos conocidos en el mundo,
aunque solo 500 son de grandes proporciones, y representan el 60% de la
produccién de petréleo convencional (H66k y col., 2009). De ellos, 430 estan en
plena produccion, aunque 260 ya estan en declive. De los 500, existen 26 en Medio
Oriente, los cuales se hallan en fase ascendente de produccién, a diferencia de los
presentes en regiones de EUA y Rusia, los cuales estan estables o en fase
descendente de produccion (International Energy Agency, 2013). Considerando las
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reservas de petréleo, la produccién actual y el consumo a nivel mundial, la vida util
estimada de las reservas ubicadas en Oriente Medio seria de 79 afos, las de
Latinoamérica de 49 afnos y las de Norteamérica de sélo 15 afos, con lo que las
reservas existentes se agotaran en unos 54 afios (Figura 2.3) (British Petroleum,
2014). Considerando el gas natural, se estima que la vida util de las reservas en
Medio Oriente seria de 200 anos, las de Latinoamérica de 44 anos y las de
Norteamérica de 13 afos, por lo que segun su consumo mundial, las reservas se
agotarian en alrededor de 61 anos (British Petroleum, 2014). Para el carb6én, mas
de la mitad de las reservas estan ubicadas en tres paises: EUA, Rusia y China,
estimando que segun el consumo actual las reservas se agotarian en 142 anos.

Total remaining recoverable resources
Proven reserves

. Cumulative production to date
3 050 years

233 years
178 years

142 years

61 years 34 years

Coal Matural gas ail
Figura 2.3: Estimaciéon de las reservas mundiales de combustibles fésiles (en anos),
usando el nivel de produccion de 2013. Se expone la produccién acumulada de carbén,
gas natural y petréleo hasta fines de 2012 (circulo menor), las reservas descubiertas para
su utilizacién (circulo intermedio) y los restantes recursos recuperables, es decir la suma
entre recursos descubiertos y posibles a descubrir (circulo mayor) (International Energy
Agency, 2013).

De los combustibles fésiles, el gas natural es el menos contaminante en cuanto
a emisiones de carbono, mientras que el carbén mineral y el petréleo generan casi
el doble de emisiones de carbono respecto al gas natural. La combustiéon de los
combustibles fésiles produce importantes cantidades de compuestos contaminantes
que normalmente estan presentes de forma natural en la estructura de los mismos,
tales como CO,, COV, N,O, y SO« (McKinney y Schoch, 2012). Estos componentes
generan problemas tales como acidificacion, contaminacién del aire y del agua,
dano de las capas superficiales terrestres y modificacion del ozono troposférico,
contribuyendo al debilitamiento del medio ambiente y aumentando el efecto
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invernadero (McKinney y Schoch, 2012). Los paises desarrollados consumen 61%

del petréleo y emiten 63% del CO,; mientras que en los paises subdesarrollados las
proporciones correspondientes son 39 y 37%, respectivamente (Watkins, 2005). En
los Ultimos anos, el debate acerca de las implicaciones econdmicas adversas de los
altos precios petroleros para los paises importadores de energia se ha combinado
con una nueva ola de preocupaciones acerca de los efectos ecoldgicos negativos si
se mantienen los actuales patrones de produccion y consumo de energia, donde
predominan los combustibles fosiles.

2.2 Energias alternativas y biomasa

Desde hace mas de dos décadas, las tecnologias de aprovechamiento de
fuentes de energia alternativas (fuentes de energia distintas a las tradicionales)
aumentaron de manera importante, intensificAndose la produccién de energia a
partir de estas fuentes. En 2010, la energia renovable suministré alrededor de
16,7% del consumo mundial de energia, con un 8,2% generado desde energia
renovable moderna (hidroeléctrica, edlica, solar, geotérmica, biocombustibles y
biomasa), mientras que un 8,5% provino de la considerada biomasa tradicional, la
cual es renovable y es utilizada para hogares y calefaccion en diferentes zonas de
paises en desarrollo (Figura 2.4) (REN21, 2012). Las energias renovables han
experimentado un rapido crecimiento a nivel mundial desde 1990, a una tasa
promedio anual de 2,9% hasta 2010. El proceso de transicién hacia una mayor
participacion de las energias renovables en el mundo ha sido impulsado por una
serie de factores, entre los cuales se destacan las preocupaciones en el continuo
abastecimiento de energia en paises importadores, la alta volatilidad de los precios
de los combustibles fosiles, las preocupaciones por las crecientes emisiones de
gases que generan el efecto invernadero y por ende el cambio climético, y la caida
en el precio de las tecnologias renovables como resultado de un mayor desarrollo
tecnoldgico (REN21, 2012).

En la actualidad, la creciente utilizacion de la biomasa como recurso energético
limpio y renovable, permite la obtencion de energia y diversos bioproductos con alto
valor agregado y/o energético. La biomasa engloba un amplio conjunto de
compuestos organicos, que pueden clasificarse en naturales, residuales y cultivos
energéticos. La biomasa natural se produce sin intervencion humana (ramas o
arboles caidos), mientras que la residual es subproducto o descarte generado de




las actividades agricolas, silvicolas y ganaderas (rastrojos, podas, excrementos), la
industria agroalimentaria (bagazos, cascaras, vinazas) y maderera (papeleras,
aserraderos, mueblerias), y los residuos de depuradoras (lodos, aguas) y del
reciclado de aceites; por su parte los cultivos energéticos son aquellos destinados a
la produccién de biocombustibles (oleaginosas, cereales, colza, palma, remolacha,
cafa de azucar, lignoceluldsicos) (Elias Castells y Jurado de Gracia, 2005). Sus
principales aplicaciones son en la generacidén de energia térmica y/o eléctrica, o su
empleo directo en produccion de calor. Sin embargo, la forma més eficiente de
utilizar la biomasa es mediante la co-generacién, proceso que utiliza electricidad
(producto primario) y calor (producto secundario), y que afios atrds no era
aprovechado en las centrales eléctricas, donde el calor escapaba y contaminaba
térmicamente la atmosfera (Valle Perefia y Ortega Navarro, 2012).
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Figura 2.4: Cantidad de energia renovable utilizada respecto de la cantidad de energia
consumida a nivel mundial hasta 2010, diferenciando entre los recursos renovables
modernos y los tradicionales (REN21, 2012).

La demanda de biomasa crecié a una tasa promedio anual de 1,4% entre el
2002 y 2009, mientras que la produccién de electricidad a partir de biomasa se
incrementd a una tasa promedio anual de 7,0% durante el periodo entre 2000 y
2010 (Chum y col., 2011). De la demanda global de biomasa con fines energéticos,
alrededor del 86% se utiliza para calefaccion y/o refrigeraciéon, en cocinas y
aplicaciones industriales. Del 14% restante, 10,5% se utiliza para la generacién de
electricidad, calor y energia, mientras que el otro 3,5% es empleado para la
produccién de biocombustibles liquidos para transporte (Chum y col., 2011). Hasta
el afio 2011, los paises o regiones lideres en términos de generacién de energia a




partir de biomasa soélida fueron la UE con un 36% de la produccién mundial,
dividida mayoritariamente entre Alemania, Suecia, Finlandia, Reino Unido y Paises
Bajos, los que representan dos tercios de la produccion de electricidad en esta
region (principalmente a partir de plantas de co-generacion y de electricidad); luego
EUA con alrededor de 19% (principalmente desde plantas de co-generacion vy
residuos sélidos urbanos); Brasil con 12,5% (basado en la utilizacion de bagazo
para co-generacion); China con 6% (donde la primera central de biomasa comenzé
a funcionar en 2006), India con 5,3% y Japdén con 4,6% (REN 21, 2012). En
Argentina, el aprovechamiento de biomasa con fines energéticos ha crecido
sostenidamente en los ultimos anos. El uso de residuos del procesamiento forestal
y cana de azucar, asi como desperdicios de otros cultivos (cascaras, tallos, hojas)
permiten la generacion de vapor y energia a gran escala (Hilbert, 2013).

En la dltima década, las mejoras en la logistica de recoleccion de la biomasa, el
transporte y posterior almacenamiento, asi como el notable crecimiento del
comercio internacional de materias primas referidas a biomasa, han definitivamente
incorporado el concepto de “biorrefineria”, la instalacion productiva que integra
equipamiento y procesos para la transformacion de biomasa en combustibles,
energia, calor y bioproductos con valor agregado, siendo analogo a la definicion de
refineria, la unidad industrial basica relacionada con el procesamiento del petréleo
crudo para la produccién de multiples combustibles y productos (Smith, 2007). La
obtencién de compuestos con alto valor agregado y/o valor energético a partir de
una biorrefineria, sumado a la ausencia de restricciones en cuanto al tamano de las
instalaciones productivas, permiti6 mejorar notablemente la rentabilidad y
competitividad de los bioproductos frente a otros compuestos de origen no
renovable, permitiendo la reinversion en nuevas biorrefinerias (REN 21, 2012).

2.3 Biocombustibles y biodiésel

Una biorrefineria tipica es capaz de generar principalmente tres tipos diferentes
de productos: biocombustibles (biodiésel y bioetanol), bioenergia (calor y
electricidad) y bioproductos derivados (por ejemplo, acido succinico y acido
polilactico) (King, 2011). Los biocombustibles pueden ser liquidos, solidos o
gaseosos, y su finalidad es producir energia mediante reaccion de combustion.
Existen varios tipos de biocombustibles, que se clasifican de acuerdo a la materia
prima utilizada y a la tecnologia empleada. Los biocombustibles de primera




generacién son producidos a partir de las porciones alimenticias de las plantas
provenientes de cultivos agricolas, aprovechando su alto contenido de almidén,
azucares y aceites. El bioetanol se puede obtener del maiz, cafia de azucar o
remolacha; el biodiésel a partir del aceite de soja, girasol, colza, palma, coco o
mani; también se consideran de primera generacion los obtenidos a partir de
grasas animales, y grasas y aceites vegetales de desecho (provenientes de la
coccién). Los biocombustibles de segunda generacion son producidos a partir de
residuos agricolas y forestales compuestos principalmente por celulosa. Los
procesos de produccion tienen un nivel de complejidad mas alto, e involucran la
sacarificacion, fermentacioén, Fischer-Tropsch, procesos de gas a liquidos (GTL) y
biomasa a liqudos (BTL), pudiendo obtenerse etanol, metanol, GS, biodiésel, 2,5-
dimetilfurano, entre otros. Los materiales de partida pueden ser bagazo de cafa de
azucar, rastrojo de maiz (tallo, hojas y marlo), paja de trigo, aserrin, hojas y ramas
secas de arboles. Los biocombustibles de tercera generacion son aquellos
producidos a partir de insumos vegetales no alimenticios de crecimiento rapido y
con alta densidad energética almacenada en sus componentes (cultivos
energéticos). Entre ellos estan los pastos perennes, arboles y plantas de
crecimiento rapido, y las algas verdes y verde-azules. Algunos procesos para
obtener estos biocombustibles se encuentran en fase de desarrollo, sin embargo
existen avances relacionados a la produccion de biodiésel y etanol a gran escala.
Los biocombustibles de cuarta generacién, engloba a todos aquellos producidos a
partir de bacterias genéticamente modificadas, las cuales emplean CO. o alguna
otra fuente sencilla de carbono para la obtencion de biocombustibles. A diferencia
de las restantes, la bacteria es la que efectia la totalidad del proceso de produccién
de biocombustible. La generacion de biocombustibles por esta via se encuentra en
fase teérica y a escala laboratorio (Alvarez Maciel, 2009).

En los ultimos cinco afos, la produccién de biocombustibles liquidos a nivel
global aumenté a una tasa promedio anual del 17% para el bioetanol y 27% para el
biodiésel (Licht, 2012a; Licht, 2012b). Los biocombustibles han hecho una creciente
contribucion como combustibles para transporte, proporcionando actualmente
energia para el 3% del transporte a nivel mundial (International Energy Agency,
2011). Esto fue logrado gracias a las numerosas politicas y control de precios
implementados en distintas partes del mundo, para favorecer el crecimiento del
mercado de biocombustibles frente al de los combustibles fésiles. Sin embargo,
aunque el biodiésel y bioetanol son preferentemente utilizados en el sector del




transporte, también son empleados para la generacién de electricidad y co-
generacion de energia. Existen numerosas plantas de co-generacion de energia
completamente operativas con biocombustibles liquidos en EUA, Alemania, ltalia y
Reino Unido, asi como centrales eléctricas alimentadas por bioetanol y biodiésel en
Brasil y Argentina, respectivamente (REN 21, 2012).

El biodiésel, una mezcla de ésteres de acidos grasos, es obtenido a escala
industrial mediante transesterificacién de aceites vegetales con metanol, o en
ciertos casos con etanol u otros alcoholes (Vicente y col., 2004). Las principales
fuentes de aceite vegetal suelen ser los cultivos de soja, colza y otras oleaginosas,
asi como otras variedades con mayor rendimiento por hectarea, tales como palma
aceitera, jatropha, ricino, entre otras. La UE establecié el agregado de 2% de
biodiésel en combustibles fésiles (luego denominado B2) para transporte para fines
de 2005, aumentandolo a 6% (B6) para fines de 2010 y 10% (B10) para el 2020
(EU Parliament, 2009). En EUA, fue decretado en 2007 la modificacion del estandar
de combustibles renovables, llevando el volumen de combustible renovable a
mezclar con el combustible fésil desde 34 mil millones de litros en 2008 hasta 136
mil millones de litros para 2022 (US EPA, 2007). En Canad4, el gobierno nacional
impuso la incorporacién de 2% (B2) de biodiésel en el diesel comercial para 2009,
sin embargo algunas provincias siguieron reglamentaciones particulares, con
valores entre B2 a B5 para 2010. China se propone llegar a un 10% de biodiésel
para 2020. En Colombia, la Ley 939 de 2004 establecio la incorporacion de 5% de
biodiésel de palma (B5) en el diesel fésil, con la idea de favorecer la produccién de
biocombustibles en el pais. La aprobacion de la Ley Federal 11.907 del 2005 en
Brasil, estableci6 2% de biodiésel a mezclar al diesel (B2) a partir de 2008,
llevandola a 5% (B5) en 2013 y 10% (B10) para 2014, con la propuesta de alcanzar
el B20 para el afno 2020. En Argentina, la Ley 26.093 de 2006 determiné incorporar
5% de biodiésel al gasoil (B5) comercializado dentro del territorio nacional hasta
2010 (Camara de Diputados y Senadores, 2006a), siendo luego incrementado al
7% (B7) segun Resolucion 554/2010 (Secretaria de Energia, 2010).

Segun datos del 2013, los principales paises productores de biodiésel fueron
EUA (4,5 millones de toneladas anuales, mta), Alemania (2,7 mta) Indonesia (2,6
mta), Brasil (2,5 mta) y Argentina (2,0 mta), que disminuy6 su produccién en 20%
respecto de 2012 (Mielke, 2014). Esta disminucién en la produccion de biodiésel,
que no fue observada afnos anteriores (Figura 2.5), ocurrié principalmente debido a

los altos derechos de exportacién y al régimen impositivo no conveniente




establecido por el Gobierno Nacional, junto con las medidas antidumping aplicadas

por la UE y la posterior accion del gobierno espafol de excluir a las fabricas
argentinas de biodiésel para exportar a dicho pais entre 2013 y 2014. Ante ello, el
Gobierno Nacional redujo la alicuota del derecho de exportaciébn a mediados del
2014 y a la vez eximié de impuestos a todo el biodiésel generado. Este nuevo
esquema permitié explorar nuevos mercados de exportacion no contemplados con
anterioridad, como Australia, Corea del Sur y Taiwan. Ademas, se defini6 mediante
Resolucion 1125/2013, que las mezclas de biodiésel con combustibles fosiles se
elevaran al 10% (B10) para incorporar el exceso de produccién al mercado local y
mantenerlo competitivo, y dispuso que las usinas térmicas comiencen a utilizar B10
en su mezcla de combustibles para generacion de calor y electricidad (Secretaria
de Energia, 2013). Antes que el Gobierno apruebe estas resoluciones, se estimé
una disminucion en la produccién de biodiésel para 2014 de 2,0 mta a 1,8 mta, sin
embargo con la aplicacion de las medidas se produjo una mejora en el nivel de
produccién, estimando un volumen no inferior a 2,4 mta.
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Figura 2.5: Produccion de biodiésel en Argentina (en tn) hasta 2013, diferenciando
entre los consumos del mercado interno y exportaciones.

A nivel nacional, el 77% de la produccidon se encuentra concentrada en la
provincia de Santa Fe (Figura 2.6), en la zona denominada Gran Rosario (ciudades
de Rosario, San Lorenzo y Puerto General San Martin). Esta zona es un punto
estratégico entre la recepcidén de la materia cruda (poroto de soja), la instalacion de
las principales plantas aceiteras para la produccién de los aceites vegetales para
consumo (y materia prima para el biodiésel) y un importante puerto fluvial con
terminales de carga distribuidas a lo largo de toda esta zona sobre el Rio Parana,
para el transporte de grandes voliumenes de producto en buques tanque. La




capacidad instalada se encuentra en el orden de los 3,2 mta, y se prevén obras que
anadiran mayor capacidad. Sin embargo, las grandes plantas productoras no
operan a maxima capacidad dadas las limitaciones en los volumenes de
exportaciones y a la falta de mercados a los cuales exportar.
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San Luis 0,20 mta =hguen

0,11 mta 8% i
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1,85 mta

77%

Buenos Aires
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Volumen total: 2,4 mta

Figura 2.6: Principales provincias productoras de biodiésel en Argentina, en funcién de la
cantidad total de biodiésel producida en 2012.

2.4 Glicerol

Durante el proceso de produccion de biodiésel, luego de realizada la reaccion
de transesterificacién de aceites vegetales con alcohol (como metanol), se obtiene
una mezcla de esteres de acidos grasos (biodiésel) junto con un subproducto que
representa alrededor del 10% p/p del producto total: el glicerol (Figura 2.7) (Zhou y
col., 2008). Conocido también como glicerina, es un compuesto quimico que tiene
tres grupos hidroxilo alcohdlicos del tipo hidrofilicos, con caracteristicas fisicas y
quimicas detalladas en la Tabla 1, y que puede ser separado del biodiésel (Liley y

col., 1997).
R-COO-CH, _ CH,-OH
| Catalizador |
F{—COO—ICH +3R -OH+—=3R-COOR’ + <|3H —OH
R- COO-CH, CH,—OH
TRIGLICERIDO ALCOHOL ESTER GLICERINA

Figura 2.7: Reaccion general de transesterificacién de triglicéridos con alcohol para
generar esteres de acidos grasos (biodiésel) y glicerol (Zhou y col., 2008).




Tabla 2.1: Propiedades fisicas y quimicas del glicerol (Liley y col., 1997).

Propiedades Valores

Férmula quimica C3HgOs3
Masa molar 92,09 g mol
Estado y apariencia Liquido e incoloro
Densidad 1,260 g mL™
Punto de fusion 17,9°C
Punto de ebullicion 290°C
Solubilidad en 100 partes de

Agua Infinita

Alcohol Infinita

Eter Insoluble
Calor de fusion a 18°C 47,49 cal g

Viscosidad
A 100% pureza
A 50% pureza

10cP =0,010 Pas
25¢cP =0,025 Pa s

El glicerol tiene mas de 1500 posibles usos industriales: como ingrediente en
diversas formulaciones farmacéuticas (excipiente, antiséptico, inhibidor de cambios
enzimaticos, disolvente de compuestos, humectante), en fabricacién de productos
de cuidado personal y oral (jabones, cremas de piel y dentales, enjuagues bucales),
en productos alimenticios (aditivo empleado de forma directa o derivado, tal como el
mono-estearato de glicerol), en la produccion de tabaco (plastificante, regulador de
humedad), en elaboracién de papel y telas (plastificante, suavizante, humectante),
en la industria quimica (fabricacion de explosivos, anticongelantes, surfactantes,
lubricantes, resinas alquidicas para tintas, pinturas y barnices, polioles de base
poliéter para obtener poliuretano) (Ayoub y Abdullah, 2012).

En los ultimos anos, el incremento significativo de la produccién de biodiésel
tanto a nivel mundial como en el pais, y particularmente en la regién del Gran
Rosario, estd provocando una importante caida en los precios del glicerol crudo a
nivel del mercado debido al exceso de produccion. Para 2016, el mercado de
mundial se estima en 140 mil millones de litros, lo que significa 14 mil millones de
litros de glicerol crudo disponible (Fan y col., 2010). Ademas, por ser una materia
prima econémica y al mismo tiempo proveniente de combustibles alternativos, se
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posiciona como un compuesto altamente valorizable y enormemente atractivo para
su transformacion hacia diferentes compuestos con alto valor agregado y/o
energeético, diversificando aiin mas las posibles utilidades en la industria.

En la actualidad existen un gran numero de investigaciones aplicadas a la
utilizacion del glicerol proveniente de la industria del biodiésel, para la produccion
de una importante variedad de compuestos de elevado valor para la industria. Los
principales productos generados y reacciones involucradas son mostrados en la
Figura 2.8, destacandose la deshidratacion (produccion de acroleina, acetaldehido,
formaldehido, hidroxiacetona, 3-hidroxipropionaldehido, metanol, etanol); oxidacién
(dihidroxiacetona o DHA, gliceraldehido, acidos glicérico, hidroxipiravico, glicélico,
tartrénico, oxalico, mesaoxalico y formico); hidrogendlisis (principalmente 1,2-
PDOL, 1,3-PDOL vy etilenglicol; PDOL = propanodiol); deoxigenacién (1,3-PDOL,
1,2-PDOL, n-propanol e i-propanol) (Len y Luque, 2014); oxideshidratacién
(obtencion de acido acrilico) (Shen y col., 2014) e hidrocloracién directa (obtencidon
de 1,3-dicloro-2-propanol, intermediario en la sintesis de epicloridrina) (Charwath,
2013). El 1,2-PDOL sirve de bloque estructural para fabricacion de poliésteres
biodegradables, anticongelantes o solventes, mientras 1,3-PDOL es componente
de polimeros biodegradables, resinas, refrigerantes y tintas (Huang y col., 2008). La
industria de los polimeros ha incorporado al glicerol como materia prima de
relevante interés para la produccion de carbonato y dicarbonato de glicerol por
carboxilacion, importantes compuestos intermediaros empleados en la obtencién de
glicidol y sintesis de polimeros, siendo ademas de utilidad en fabricacion de
solventes, resinas, agroquimicos y surfactantes (Len y Luque, 2014). También se
emplea al glicerol en reacciones de eterificacion para la produccion de poligliceroles
(principalmente diglicerol y triglicerol) y derivados, los cuales tienen aplicacion en
las industrias alimenticia, cosmética y farmacéutica (Gholami y col., 2014).

Otra alternativa interesante consiste en transformar glicerol hacia compuestos
que sirvan como aditivos de combustibles fésiles o no fésiles. La reaccién de
glicerol con aldehidos o cetonas permite obtener acetales, cetales y acetatos que
pueden ser directamente incorporados al biodiésel; tienen la capacidad de mejorar
las propiedades de combustién por tratarse de compuestos oxigenados y contribuir
a la disminucion de las emisiones de CO; (Giraldo y col., 2008). Las reacciones de
esterificacion de glicerol con acido o anhidrido acético genera mezcla de diacetinas
(mono-, di- y tri-), las que mostraron una reduccién a la mitad de las emisiones
gaseosas contaminantes al ser incorporadas al biodiésel (Len y Luque, 2014).
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Figura 2.8: Principales vias de transformacion del glicerol hacia productos de alto valor
agregado y/o energético (Len y Luque, 2014).

Otras opciones involucran la transformacién del glicerol en ésteres de glicerol,
por esterificacién con &cidos carboxilicos o transesterificacion con ésteres, o bien
en éteres, por eterificacion con olefinas ligeras o alcoholes alquilicos; éstos ultimos
contribuyen a disminuir la emision de particulas, hidrocarburos, CO y aldehidos,
mejoran el flujo del biodiésel y reducen su viscosidad, y pueden ser agregados a
naftas, diesel y biodiésel (lzquierdo y col., 2012). Debido al incremento en la
demanda mundial de metanol y en los volumenes de glicerol provenientes del
biodiésel, un desafio interesante seria desarrollar tecnologias mas eficientes
basadas en la produccion de metanol a partir del glicerol, lo que posee ventajas
relacionadas a su uso directo en la produccién del biodiésel (transformacion de un
subproducto de reaccién en un compuesto que vuelve a usarse en el proceso) y en
su obtencién de manera renovable (proviene de biomasa y es menos contaminante
que el proveniente de combustibles fésiles) (van Bennekom y col., 2012a).

Si bien existen procesos de transformacién de glicerol que se encuentran en
etapa de investigacién a pequena escala, muchas de las tecnologias anteriormente
descriptas han sido aplicadas y optimizadas en disefios a gran escala, utilizando
principalmente sistemas de flujo continuo, lo cual ofrece importantes ventajas para
su inmediata aplicacion en la industria, y al mismo tiempo contribuye a desarrollar
procesos mas economicos, limpios y sostenibles (Len y Luque, 2014).
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2.5 Hidrogeno

El hidrégeno es el elemento quimico mas simple y abundante del universo,
constituyendo mas del 75% de la materia visible, encontrandose principalmente en
forma atdmica y en estado de plasma. Bajo condiciones normales de presion y
temperatura, el hidrégeno existe como gas diatomico, es decir Hz. Sin embargo, el
hidrogeno gaseoso es extremadamente poco abundante en la atmosfera de la
Tierra, debido a su pequefia masa que le permite escapar al influjo de la gravedad
terrestre mas facilmente que otros gases mas densos. Por este motivo, los atomos
simples y moléculas diatémicas de hidrégeno son dificiles de producir, concentrar y
purificar en la Tierra. Este compuesto se combina facilmente con otros elementos
quimicos, y la mayor parte se encuentra en compuestos tales como hidrocarburos,
agua y alcoholes (Miessler y col., 2014), asi como en biomasa natural, que incluye
plantas y animales. Debido a esta razon, el H, se considera como un portador o
vector de energia y no como una fuente de energia (Pino Priego, 2009).

El Ho puede producirse a partir de diferentes materias primas, siendo utilizadas
preferentemente las no renovables (recursos naturales que no pueden restaurarse
0 que son consumidos a mayor velocidad que su regeneracién) y en menor medida
las renovables (consideradas inagotables), como presenta la Figura 2.9. En las no
renovables se encuentra gas natural, petréleo, carbdn y uranio (nuclear), mientras
que entre las renovables se destacan la biomasa, solar, edlica, hidroeléctrica y
geotérmica. La mayor parte de la produccion de H, es obtenida "in situ", es decir,
en el lugar y momento en que se necesita para un proceso o en la generacién de
energia. Sin embargo, un rasgo que lo hace mas atractivo que la electricidad y lo
coloca a la par de los combustibles fosiles, es que puede ser almacenado en
recipientes y condiciones especiales para su posterior utilidad. En la actualidad, la
produccién de Hz es de unas 55 mta, con un consumo que mantiene un incremento
anual de aproximadamente 6% (Kalamaras y Efstathiou, 2013). Cerca de 48% de la
demanda mundial de Hy se genera a partir de reformado con vapor del gas natural,
30% a partir de gases producidos del reformado de petréleo y naftas en refinerias e
industria quimica, 18% a partir de gasificacion de carbon, 3,9% mediante electrdlisis
del agua, y 0,1% desde oftras fuentes (Figura 2.10) (Muradov y Veziroglu, 2005).
Esto demuestra que cerca del 96% de la produccion actual es obtenida a partir de
alimentaciones basadas en combustibles fosiles, agotables en un futuro préximo, y

que producen emisiones de gases de efecto invernadero (CO,, COVs, N,Oy, SOy).
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Figura 2.9: Principales procesos utilizados para la produccion de H,, agrupados segun el
tipo de fuente de energia primaria de partida (Pino Priego, 2009).

Dentro de los usos convencionales, el Hx sirve de insumo para numerosas
aplicaciones en diferentes sectores (Figura 2.10), tales como la industria quimica
(sintesis de amoniaco y metanol, procesos de hidrogenacion en refineria, sintesis
organica e inorganica, asi como hidrogenacién, hidropirdlisis y/o gasificaciéon del
carbdn); siderargica (el mineral de hierro puede ser reducido empleando coque o un
gas que contenga hidrégeno, mondxido de carbono, o mezclas de éstos);
metalurgica (como agente reductor y en procesos de produccion de metales no-
férricos); procesamiento de metales (procesos de corte y soldadura de metales); del
vidrio (tratamientos superficiales y en atmoésferas especiales para templado,
sinterizacion y fusién); alimenticia (hidrogenaciéon de aceites y grasas vegetales y
animales); y en otras aplicaciones como la produccion de semiconductores,
tratamiento de agua, generacién de llamas de elevada temperatura o plasmas,
combustible aeroespacial y refrigerante (Hz liquido) (San Miguel y col., 2006). Los
principales usos energéticos del H, son en combustion directa (proceso que puede
utilizar catalizadores o no, y los gases de combustion producidos son enviados
directamente a una turbina de gas o a un ciclo combinado turbina de vapor-turbina
de gas para la generacion de electricidad) y en motores de combustion externa e
interna (principalmente para vehiculos de transporte terrestre, aéreo y maritimo)
(San Miguel y col., 2006).

Lic Esteban A. Sanchez



Segun datos del 2013, el mayor consumo de Hz a nivel mundial se produjo en

la regidén de Asia/Pacifico (33%, principalmente China), seguido por América del
Norte (30%, principalmente EUA), Europa Occidental (20%) y el resto del mundo
(20%) (Freedonia Group, 2014). El pronéstico actual indica que el consumo mundial
de H, aumentara a una tasa de 3,5% anual hasta 2018, impulsado por el fuerte
crecimiento de las operaciones de refino de petrdleo (hidrotratamiento e
hidrocraqueo), para abastecer principalmente a las industrias que lo utilizan
directamente en sus procesos productivos, y al creciente parque de vehiculos con
celdas de combustible.

World H, production World H, use

B Ammonia production

B Matural gas

u 0l Refining

= Coal Methanol production
Electrolysls ® Other uses

Figura 2.10: Produccién y consumo mundial de H,, en mta (Muradov y Veziroglu, 2005).

En los ultimos anos, han sido cada vez mas evidentes los avances relacionados
a la investigacion, desarrollo y produccién de celdas de combustible, las cuales son
aplicadas a la generacion de energia en la industria, hogares y transporte. En los
procesos convencionales, la energia quimica del combustible se transforma en
energia térmica, luego en mecanica (turbina o motor) y finalmente en eléctrica. En
las celdas, en cambio, se pasa directamente de energia quimica a eléctrica, y el
combustible y oxidante no reaccionan en un proceso de combustién, sino que
reaccionan por etapas en electrodos separados (San Miguel y col., 2006). Por
tanto, el Hy puede ser utilizado como combustible en las celdas tradicionales de tipo
poliméricas 0 de membrana intercambiadora de protones (PEFC o PEMFC), de
oxido soélido (SOFC), de carbonatos fundidos (MCFC), de &cido fosférico (PAFC), y
de electrolito alcalino (AFC), asi como celdas de reciente aplicacion y disefio como
ceramicas (PCFC), de zinc (ZAFC) y biologicas (BFC) (Aguirre Guevara, 2013).

Si bien uno de los usos mas prometedores se encuentra en aplicaciones

moviles, es decir vehiculos para transporte terrestre, también se ha logrado
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implementarlo en la propulsién de barcos y submarinos, asi como en naves
espaciales y avionetas experimentales, lo que surge como consecuencia ante la
necesidad creciente de disponer de vehiculos mas eficientes en el uso de la
energia y mas limpios en sus emisiones. Otros usos se observan en aplicaciones
estacionarias, es decir en sistemas y plantas de produccién de energia eléctrica,
donde se pueden emplear celdas que operan a baja temperatura (menor tiempo de
puesta en marcha, sirven para suministro de energia en zonas aisladas, rurales o
montafosas a las cuales no es rentable llegar con tendido eléctrico) y alta
temperatura (posibilidad de co-generacion, es decir obtencién simultanea de
energia eléctrica y térmica, para alimentar viviendas, edificios de oficinas y fabricas,
con posibilidad de entregar el exceso de energia a la red cuando ésta no es
consumida). Estas celdas pueden emplearse en sistemas de energia de
emergencia, de apoyo a la red eléctrica y alimentacion ininterrumpida, en equipos
de telecomunicaciones y pequefios aparatos para calefaccion doméstica. En menor
medida, los usos en aplicaciones portatiles estan siendo investigados, pudiendo
servir como fuentes de alimentacion en equipos electrénicos portatiles y de
pequefio tamafno que presentan bajo consumo (San Miguel y col., 2006).

El futuro del empleo del H, como combustible depende del avance en cuatro
areas claves: las fuentes de suministro (debe producirse empleando electricidad
proveniente de fuentes sustentables, como edlica, solar y biomasa); infraestructura
(debe distribuirse a través de gasoductos y tanques dentro de una red de
estaciones de servicio); sistema de almacenamiento (para aplicaciones mdviles,
debe presentar una autonomia de cientos de kildmetros entre estaciones de
servicio); y celdas de combustible (debe ocurrir un proceso alta eficiencia para
obtener energia eléctrica a partir del H,) (Rodriguez, 2013). En ciertos paises de la
UE, Canada, EUA y Japédn, existen estaciones de venta de H, para vehiculos
terrestres, asi como vehiculos de transporte urbano que utilizan este gas como
combustible. Junto con ello, existen proyectos viables de aplicacién para la creacién
de hidrogenoductos para el suministro y distribucion de H, cercana a autopistas,
con la finalidad de instalar estaciones de suministro a lo largo del sistema para
alimentar vehiculos con celdas de combustible (Botas y col., 2005). En el caso de
Argentina, existe una planta de produccién de H, a partir de energia edlica en la
Patagonia, sin embargo la misma ha sido instalada con fines de investigacion y
desarrollo. En 2006 se sancioné la Ley de Hidrogeno, la cual tuvo como finalidad
incentivar la aplicacion de tecnologias que permitan la utilizacion del H, como
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combustible, desde la instalacién de plantas generadoras de energia eléctrica
(estacionarias) hasta el desarrollo de equipos que permitan su utilizacién en
vehiculos (moviles) (Camara de Diputados y Senadores, 2006b). Sin embargo, el
crecimiento de la tecnologia del Hy en el pais fue casi nulo, quedando la mayor
parte en desarrollos y proyectos experimentales. Esto desaprovecha el potencial
del pais en la generacion de dicho gas a partir de fuentes renovables, pues
Argentina cuenta con caracteristicas inigualables en cuanto a recursos naturales:
presenta excelentes regiones para incorporar parques solares (el 100% del territorio
nacional tiene una irradiacion éptima durante cinco meses al afno); posee un amplio
sector para explotar recursos eolicos (70% del territorio presenta velocidad media
anual de viento superior a 6 ms™); y tiene importantes aéreas de disponibilidad de
biomasa (alrededor del 40% del pais puede brindar recursos sin interferir en la
produccién de biocombustibles, bioetanol y alimentos) (Rodriguez, 2013).

En consecuencia, el H, como vector energético tendra un protagonismo cada
vez mayor, y la economia del H, responderd a un futuro en el cual este compuesto
se genere de forma limpia y econémica, donde su combustion no producira
residuos, alimentando gran parte de las necesidades energéticas, y reduciendo la
incesante dependencia de los combustibles fésiles no renovables, la contaminacion
ambiental y la emision de gases de efecto invernadero (Botas y col., 2005).

2.6 Gas de sintesis

Se conoce como GS a la mezcla de gases H y CO, que suelen obtenerse en
proporciones variables. El GS es quimicamente diferente a los gases normalmente
producidos por procesos de gasificacion a baja temperatura. EI GS crudo contiene
cantidades considerables de CO, y H,O, y en menor medida hidrocarburos como
CH4 y gases como Ny (van der Drift y Boerrigter, 2005).

Las principales vias de produccion refieren a la aplicacion de procesos
cataliticos a elevada temperatura (gasificacion), partiendo de materias primas que
preferentemente contengan carbono e hidrégeno en su estructura, siendo utilizadas
principalmente fuentes no renovables (agotables), y en menor medida renovables
(consideradas inagotables). Entre las no renovables, el GS puede ser obtenido a
partir del gas natural, naftas, carbén y hulla, mientras que entre las renovables se
destacan biomasa y biogas, siendo este ultimo una mezcla de CH4 (55-75%) y CO2
(25-45%), con otras impurezas (Ocsachoque, 2012). Al igual que Ha, la mayor parte




de la produccién de GS es obtenida "in situ", en el lugar y momento en que es
aplicado al proceso, y puede almacenarse en recipientes para uso posterior.

Dentro de las principales aplicaciones, el GS sirve de insumo para numerosas
aplicaciones en la industria quimica y del refino del petréleo (Figura 2.11). Gran
parte del GS generado se destina a la produccion de H, mediante un proceso
combinado de reformado con vapor, reaccién de intercambio gas-vapor de agua
(WGS) y purificacion. Del total de este gas, una proporcion es destinada a la
sintesis de amoniaco y a la utilizaciobn en procesos de hidrotratamiento e
hidrogenacion que se llevan a cabo en las refinerias. Ademés de la produccién de
Ho, el GS se emplea principalmente en sintesis catalitica de metanol (pudiendo
generar luego varios compuestos derivados del alcohol), para la produccion de
hidrocarburos liquidos a través de la reaccion de Fischer-Tropsch (querosene,
naftas, gasoil, ceras) y en la obtencibn de gas natural sintético mediante la
metanacioén del GS (Talmadge y col., 2013). También se emplea en la produccion
de alcoholes y aldehidos de cadena larga, por medio de la reaccién del GS con
olefinas (reaccion de hidroformilacion o sintesis oxo), asi como en la sintesis de un
gran numero de compuestos quimicos mediante reacciones con CO (carbonilacién
del metanol) generando formaldehido, acido acético, tolueno, isobutano, etanol,
etileno, etilenglicol, y otros compuestos altamente valorizables para la industria.
Una porcion de la produccion total de GS se destina a la generacién de energia
(calderas, turbinas de vapor, motores de combustion interna y celdas de
combustible) y a otras aplicaciones menores (Rostrup-Nielsen y col., 2002).
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Figura 2.11: Principales vias de transformacion de GS (izquierda, hacia combustibles; y

derecha, hacia quimicos), los cuales corresponden a compuestos de alto valor agregado

y/o energético (Talmadge y col., 2013).
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Durante el proceso de obtencion de GS, la relacién Ho/CO puede ser ajustada a
los valores requeridos en relacion al tipo de compuesto requerido en la siguiente
etapa de produccion (Figura 2.12), pudiendo variar desde valores muy bajos
(menores o iguales a 1) hasta valores altos (superiores a 50) para el caso de
procesos mas exigentes, como la utilizacién de H, para la producciéon de amoniaco
y su aplicacion en celdas de combustible. Para este ultimo caso, incluso pequenas
concentraciones de gases, como CO y CO,, producen problemas relacionados al
envenenamiento de los materiales en el anodo y catodo de las celdas.

Ethanol Dimethylether
(Fermentation) (DME)
H,/CO = <1 HJCcO=1

PSA/999.99 H2

Fischer Tropsch
€9 for Ammonia

Mixed Alcohols

HJCO = >50 H/CcO=1.25

H2 for | Fischer Tropsch |
Fuel Cells ‘€9  Diesel
H,/CO = >50 ' HJCO =>2

Butanol 5 Methanol
H/CO=2325 HJCO=2.25
Ethanol
< H,/CO = 2.25

Biomass to Syngas Natural Ratio: HI.II'CD =1
€9 with water gas shift

Figura 2.12: Relaciones de GS mas utilizadas en la industria, para la obtencién de una
variedad de compuestos mediante diferentes procesos productivos. La estrella indica
la utilizaciéon de la reaccién de WGS (Infiniti Research Group, 2014).

El mercado global del GS esté creciendo a una tasa promedio anual del 8,5%,
siendo utilizado en cuatro aplicaciones principales, que son la obtencién de
productos quimicos (42%), combustibles liquidos (32%), generacion de energia
(19%) y combustibles gaseosos (7%) (Infiniti Research Group, 2014). En el futuro
proximo, el GS serd cada vez mas importante para la produccion de combustibles
limpios a partir de compuestos derivados de biomasa, lo que permitira cumplir con
las estrictas normas de emisiones a nivel mundial. EI enorme mercado potencial
para esta mezcla se evidencia al observar que mas del 20% del consumo de
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energia primaria mundial ocurre en el sector de combustibles para transporte,
mientras que si se incorpora el sector quimico, este potencial podria superar
ampliamente el 30% (Infiniti Research Group, 2014). Aunque en la actualidad la
obtencién de productos quimicos sigue representando la mayor parte del mercado
del GS, su uso en la produccion de combustibles estd creciendo a un ritmo
sostenido, lo que permitira colocarlo en una posicién de privilegio dentro del campo
de las energias renovables en los proximos anos.

2.7 Procesos quimicos

2.7.1 Electrolisis

Un método prometedor para la produccion de Hx en el futuro podria ser la
electrélisis del agua. En la actualidad, el 4% del H, generado en todo el mundo es
producido por este proceso (Konieczny y col., 2008). La electrélisis consiste en el
paso de una corriente eléctrica a través de dos electrodos sumergidos en una
solucion de un electrolito en agua, produciendo la ruptura de los enlaces quimicos

presentes en dicha molécula para generar Hz y Ox:

CATODO: Hz0j + 2e~ — Hz g+ 20H ,, (2.1)
ANODO: 40H,; — 025+ 2H20, + 4e”  (2.2)
GENERAL: ZHZO(I) — 2H2(g)+ 02(g) (23)

Un electrolito usado comunmente es el acido sulfurico, y los electrodos son de
platino (Pt), el cual no reacciona con el acido sulfurico. El proceso se realiza a
temperatura y presién ambiente. Si la energia eléctrica empleada en el proceso
proviniese de energias renovables, las emisiones de gases de efecto invernadero
serian casi nulas, mejorando el panorama climatico actual (Aguirre Guevara, 2013).
Sin embargo, en comparacién con otros métodos, la electrdlisis del agua es una
tecnologia muy exigente de energia. La eficiencia energética de la electrolisis
(relacion entre la energia quimica adquirida y la energia eléctrica suministrada)
alcanza el 50-70% (Turner y col, 2008). Se trata esencialmente de la conversiéon de
energia eléctrica en quimica (H.), generando O, como subproducto industrial util.
Existen variaciones del proceso, donde se modifican las condiciones de trabajo
(electrdlisis a alta temperatura) o se perfeccionan los electrodos (electrocatalisis),

sin embargo todavia se encuentran en etapas de investigacion.




El

2.7.2 Fotoelectrolisis

La fotoelectrdlisis del agua es un proceso de produccion de hidrogeno a partir
de recursos renovables, con eficiencia y costo prometedor, aunque todavia se
encuentra en fase de desarrollo experimental (Hamelinck y Faaij, 2002). El proceso
se basa en la presencia de un fotoelectrodo, un dispositivo de tipo semiconductor
que absorbe la energia solar y simultaneamente genera el voltaje necesario para
lograr la descomposicidn directa de la molécula de agua en hidrégeno y oxigeno:

FOTOANODO: 2hv* + 20H ™,y — 025+ H20( (2.4)
CATODO: 2e™+ 2H20() — Haz g+ 20H 4 (2.5)

GENERAL: Hy0 () + 2hv*+ 2e” — Ha(g+ ;02 (2.6)

La reaccion depende del tipo de material semiconductor y de la intensidad
solar, que produce una densidad de corriente entre 10 y 30 mA cm®? En estas
densidades de corriente, el voltaje necesario para producir la electrélisis del agua
es de aproximadamente 1,35 V. El fotoelectrodo estda compuesto por capas
cataliticas, fotovoltaicas (semiconductor que absorbe la luz) y protectivas, y cada
una de ellas influye en la eficiencia global del sistema fotoelectroquimico. Las capas
cataliticas afectan el rendimiento de la electrélisis y requieren catalizadores
adecuados para la disociacion del agua; las capas fotovoltaicas definen la
absorcién de la luz y semiconductores con bandas anchas ofrecen el potencial
necesario para disociar el agua (Turner y col, 2008); y las capas de proteccion
deben impedir la corrosion del semiconductor en presencia del electrolito acuoso y
ser altamente transparente para dejar pasar la maxima cantidad de energia solar
hacia las capas fotovoltaicas (Pino Priego, 2009). Este proceso todavia se
encuentra en etapa de investigacion.

2.7.3 Termolisis

La termdlisis del agua consiste en disociar la molécula en hidrégeno y oxigeno
utilizando solamente calor (Steinfeld, 2005). Esta disociacién térmica del agua se
realiza en un solo paso, segun la ecuacion:

H20 ;) + calor — Hz g + %Oz(g) (2.7)




En este proceso, se utilizan temperaturas superiores a los 2800 °C para lograr la
descomposicién del agua, logrando una eficiencia energética global cercana al 50%
(Funk, 2001). Aunque esté reaccidn es aparentemente muy sencilla, presenta dos
graves inconvenientes que dificultan su desarrollo. Por un lado, las elevadas
temperaturas que son necesarias para conseguir un grado de disociacién
razonable, dan lugar a problemas de materiales y al aumento de las pérdidas por
radiacién, disminuyendo la eficiencia de absorcién, por lo que debe contarse con
materiales estables a alta temperatura y con fuentes de calor sostenibles. Por otro
lado, la necesidad de contar con una técnica eficiente de separacion del Hx y O»
generado para evitar una mezcla explosiva, lo cual se puede lograr empleando
membranas semipermeables basadas en materiales resistentes a altas
temperaturas. Se ha propuesto emplear reactivos quimicos para reducir la
temperatura y mejorar la eficiencia térmica, sin embargo esto requiere presiones
mas altas (Pino Priego, 2009). Al igual que la fotoelectrdlisis, es un proceso que
todavia se encuentra en etapa de investigacion.

2.8 Procesos cataliticos
2.8.1 Pirdlisis

La pirdlisis consiste es la descomposicion de un combustible sélido (carbén o
biomasa) mediante accién del calor (normalmente a presiones entre 0,1-0,5 MPa y
temperaturas entre 500-900°C) (Demirbas y Arin, 2004). El proceso ocurre en
ausencia de O, y aire, por lo que no produce dioxinas ni furanos. Los soportes mas
utilizados en la preparacion de catalizadores para éste proceso son sélidos porosos
acidos, materiales mesoporosos ordenados y zeolitas (Garcia y col., 2005). Los
productos finales dependen de la naturaleza del combustible, temperatura y presion
de operacion, y los tiempos de residencia del material. Estos pueden ser gaseosos
(Hz> e hidrocarburos), liquidos (hidrocarbonados) y sélidos (residuos carbonosos o
coque) (Pino Priego, 2009). Este proceso ofrece una reduccién significativa de
emisiones de gases contaminantes, permite obtener un subproducto sélido con un
mayor contenido de carbono (mas limpio), y puede emplear diversos materiales de
partida (Demirbas, 2005). La reaccion puede describirse segun:

CmHn (5 + calor — mCy + Hz(y (2.8)




La pirdlisis rdpida es uno de los procesos recientemente desarrollados para la
transformacion del material organico en productos con un mayor contenido de
energia, que suelen encontrarse en todas las fases (sélido, liquido y gaseoso) (Pino
Priego, 2009). El uso de catalizadores en estos procesos permite disminuir la
temperatura de trabajo e incrementar el rendimiento a ciertos gases de interés
(Arabiourrutia y col., 2010). Puesto que pueden generarse bajas cantidades de CO
y CO,, es importante controlar la reaccién para que se produzca un GS enriquecido
en H,, de mayor utilidad en la industria. Los procesos de pirélisis se encuentran
desarrollados y son factibles de ser empleados a escala comercial.

2.8.2 Gasificacion

La gasificacion del carbédn, fracciones pesadas del petroleo y biomasa, es un
proceso que consiste en una combustion en presencia de un agente gasificante,
para obtener CO, CO,, Hy, CH4, C, (etano) y Cs (propano), ademas de residuos
liquidos y sdlidos, y cuya distribucion depende de las condiciones empleadas. Los
residuos sélidos son fundamentalmente carbdn y sales minerales (cenizas), y los
liquidos son agua y alquitranes (Santa Cruz y col., 2009). La principal reaccién es:

2m+n

CmHn (s + MH20 (5 — (22)Hy () + mCO g  (2.9)

Esta tecnologia es una variacion de la pirdlisis, empleando temperaturas entre
700 y 1500°C, pudiendo realizarse en ausencia o presencia de catalizador. El uso
de catalizadores introduce mejoras en cuanto a la posibilidad de trabajar a menor
temperatura (500-700°C, utilizando zeolitas o dolomita), incrementar el volumen de
gases producidos (cracking de residuos liquidos y parte de los sélidos), disminuir la
formacién de alquitranes y otros residuos (mediante catalizadores de reformado con
metales Ni o Co), y generar mayor rendimiento energético (Furusawa y Tsutsumi,
2005; Li y col., 2010a). El agente gasificante puede ser aire, aire enriquecido con
O,, O, o vapor de agua, lo que permite obtener diferentes mezclas de gases con
diferentes utilidades en la industria. La adicién de O» y/o vapor generan GS con
relacién H,/CO alrededor 2/1, la cual puede utilizarse directamente como materia
prima en la reaccién Fischer-Tropsch, generando hidrocarburos superiores (naftas y
diesel sintético), o alimentar un reactor WGS para producir H, (Asadullah y col.,
2002). La gasificacion de biomasa y carbdn son tecnologias maduras, empleadas
comercialmente en industria quimica, petroquimica y de produccién de energia.




2.8.3 Oxidacion parcial (POX)

La oxidacion parcial consiste en una oxidacion incompleta de un hidrocarburo,
por ejemplo gas natural o biogas, donde se oxida el carbono (hasta CO), quedando
libre el Hy. La reaccién puede realizarse con o sin catalizadores, empleando O
puro o aire. Durante la oxidacién parcial no catalitica (TPOX), la materia prima se
gasifica en presencia de O, a temperaturas en el rango 1300 a 1500°C y presiones
entre 3-8 MPa. Debido a que se produce mas CO (Ho/CO = 1/1 o0 2/1) que durante
el reformado en fase gas (H2/CO = 3/1), el proceso debe complementarse con la
conversiéon de CO y vapor de agua en H, y CO. (Pino Priego, 2009). La mezcla
gaseosa formada contiene Hy, CO, CO,, HoO, CH4, sulfuro de hidrogeno (H.S) y
oxisulfuro de carbono (COS). En la oxidacién parcial catalitica (CPOX), el uso de
catalizadores (Fe, Co, Ni sobre Al,O; modificada, 6xidos mixtos, tierras raras) logré
disminuir la temperatura de reacciéon (700-1000°C). Sin embargo, la presencia de
mayor concentracién de CO y compuestos azufrados en el gas obtenido, conllevan
a la deposicién de carbon y al envenenamiento del catalizador, respectivamente, lo
que reduce en gran medida la eficiencia del proceso (Pino Priego, 2009).

2m+n
4

TPOX: CnHn (g + (22™)0; (5 — 2H;0 5+ mCO, (2.10)

CPOX:  CmHn(gy + 5 02(5 — Hz(y+ mCO (2.11)

Aunque ambos procesos tienen costos econdmicos elevados debido a la etapa
posterior de eliminaciéon de CO, han sido propuestos para producir Hy aplicable a
celdas de combustible de automoviles y otros usos comerciales (Krummenacher y
col., 2003). La eficiencia térmica de los sistemas industriales, empleando CH4 como
gas combustible, esta en el intervalo de 60-75% (Semelsberger y col., 2004).

2.8.4 Reaccion de intercambio gas-vapor de agua (WGS)

Durante un proceso tipico de reformado, se obtiene una mezcla gaseosa de
productos con concentraciones significativas de CO (5-10% v/v) (Song, 2002). Para
aumentar la cantidad de Hy, el gas producto se incorpora a un sistema de reaccion
de intercambio gas-vapor de agua, disminuyendo el contenido de CO:

CO(g) + HZO(g) — H2(g)+ COZ(g) (212)




La reduccién del contenido de CO en el gas de salida se consigue mediante un
proceso de dos etapas, que implica una reaccién de WGS a alta temperatura
(proceso HTS) y otra a baja temperatura (proceso LTS). En la primera etapa,
llevada a cabo entre 310-450°C, la concentracion de CO se reduce del 10 al 3%
v/v. En la segunda etapa, llevada a cabo entre 180-250°C, el contenido de CO se
reduce a un nivel de 500 ppm (Rhodes y col., 2002). En ambos procesos, es
habitual la utilizacion de catalizadores para favorecer la reaccién, como Pt, Re, La,
Cu soportados sobre ZnO, Al,Os, TiO,, 0 combinaciones (Gonzalez y col., 2007).

2.8.5 Oxidacion preferencial (PROX)

En caso que se desee reducir aun mas el contenido de CO en el gas generado
luego de realizar la reaccion de WGS, se puede utilizar una oxidacién preferencial
(Song, 2002). El proceso PROX consiste en la reduccion de CO hasta valores
inferiores a 10 ppm, en un reactor catalitico mediante agregado de concentraciones
precisas de O, pues la incorporacién de este gas en exceso provoca la combustion
del Hz, generando vapor de agua, y ocasionando la disminucion del compuesto que
se desea purificar (Song, 2002).

mCO 5 + 5 025 — mCO2(, (2.13)

Los catalizadores empleados tipicamente poseen metales nobles como Pt, Ru,
o Rh sobre Al.O3 (Song, 2002). Actualmente, la oxidacion preferencial es la técnica
principal en desarrollo para la purificacion del H,, para que pueda ser utilizado en
diferentes celdas de combustible (Pietrogrande y Bezzeccheri, 1993). Sin embargo,
las desventajas de esta tecnologia son su naturaleza exotérmica, junto con una
ventana de temperatura de operacién éptima muy estrecha, y con una elevada
complejidad de instrumentacion y control de procesos.

2.8.6 Reformado en agua supercritica (SCW)

Se denomina reformado en agua supercritica al proceso de transformacién de
un compuesto hacia diferentes gases (en ausencia de oxidantes), y que involucra la
utilizacién de agua a temperatura y presion por encima de su punto critico (Tc =
374°C y Pc = 22,1 MPa). Con el aumento de la temperatura y presion, el agua se
convierte en un oxidante fuerte y se produce la ruptura de la estructura del




compuesto de partida, por la transferencia de O. del agua a los atomos de carbono
del sustrato. Como resultado, se produce preferentemente la oxidacion hacia CO,,
y en menor medida hacia CO, mientras que los atomos de hidrégeno del agua y
sustrato se liberan formando H,. Durante éste proceso ocurren diversas reacciones
laterales e indeseables, por lo tanto el proceso es generalizado en la siguiente
ecuacion para los principales compuestos obtenidos (van Bennekomy col., 2011):

m n m m m
CmHnOx(g) + gHZO(g) — EHZ(g) + ?COZ(g) + ECH4(g) + KCO(g) (214)

Los compuestos generados pueden ser facilmente separados de la fase acuosa
mediante enfriamiento del sistema a temperatura ambiente, y el gas obtenido a alta
presion se encuentra enriquecido en H, (Markocic y col., 2013). Las propiedades
fisicoquimicas del agua, tales como densidad, constante dieléctrica, producto
iGnico, capacidad calorifica y viscosidad difieren significativamente de las del agua
en estado liquido o gaseoso (vapor). El aumento de la temperatura y presion afecta
a estas variables, lo que produce cambios en la solubilidad y en los coeficientes de
difusién de los compuestos disueltos, modificando los mecanismos de reaccién
(Guo y col., 2010). Por lo tanto, dependiendo de las condiciones de temperatura y
presion, pueden ocurrir reacciones de radicales libres o bien reacciones polares e
i6nicas. El intercambio de calor entre las corrientes de entrada y salida del reactor
es esencial para lograr una alta eficiencia térmica. La descomposicién de la materia
prima en SCW es un proceso répido, con alta solubilidad de los compuestos
intermedios (que inhibe la formacion de alquitran y coque), y produce elevados
rendimientos a productos a temperaturas relativamente bajas (Kruse, 2009).

Varios tipos de compuestos provenientes de la biomasa han sido utilizados en
reacciones de SCW, tales como celulosa, lignina, glucosa, y glicerol. Este ultimo
compuesto es un material prometedor para SCW, debido a que el glicerol crudo
contiene agua y su conversion hidrotérmica se puede realizar sin secado previo
(Markocic y col., 2013). Sin embargo, la presencia de sales (impurezas) en el
glicerol crudo puede ocasionar problemas de precipitacion en las paredes del
reactor y tuberias durante la reaccion de SCW, asi como en la superficie del
catalizador, reduciendo el area superficial efectiva y por ende su actividad. Por lo
tanto, la extraccion de las sales es una mejora muy importante para la utilizacién
del glicerol crudo mediante esta tecnologia (Peterson y col., 2008).




Numerosos trabajos describen el desarrollo de diferentes catalizadores para la
mejora del proceso de conversién de glicerol mediante SCW. La produccion de
compuestos liquidos conlleva a la formacion de productos intermedios,
principalmente acroleina (Markocic y col., 2013). Fueron utilizados sulfatos o acido
sulfurico para la deshidratacion del glicerol, sin embargo estos catalizadores fueron
dificiles de recuperar del efluente y ocasionaron problemas de corrosién y
obstruccion del reactor. Empleando un catalizador comercial de 5% p/p de Ru sobre
Al,O; a 800°C, se obtuvieron rendimientos de H, cercanos al tebrico y la
gasificacion fue completa aun a concentraciones de 40% p/p glicerol. Ademas, los
rendimientos a H, aumentan directamente con la temperatura de operacion y la
formacién de CH4 se puede reducir al trabajar con tiempos de residencia bajos
(Byrd y col., 2008). El aumento en la carga de Co en soportes YSZ (zirconio
estabilizado con itrio) promovié la conversion de glicerol y el rendimiento a Hp,
encontrando resultados 6ptimos con una carga de 10% p/p Co (Pairojpiriyakul y
col., 2013). La metanacién fue promovida enormemente con Ni/CaO-6Al;03, el cual
tiene un gran potencial como catalizador para la produccién de gas natural
renovable (van Bennekom y col., 2012b). Los principales objetivos de los grupos de
investigacion residen en lograr aumentar la conversion del compuesto alimentado y
la selectividad de la reaccion al producto de mayor interés (H), lo cual depende
fuertemente de las condiciones del proceso (van Bennekom y col., 2011).

2.8.7 Reformado autotermico (ATR)

El reformado autotérmico consiste en un proceso de CPOX, al cual se incorpora
vapor de agua (Holladay y col., 2009). El método combina el reformado en fase gas
(endotérmico) y la oxidacion parcial (exotérmico) en un mismo sistema (Joensen y
Rostrup-Nielsen, 2002), generando un mejor balance energético. El proceso puede
describirse de la siguiente manera, tanto para hidrocarburos como para biomasa:

m+n
2

m m
CmHn(g) + ?HZO(g) + ZOZ(g) — ( ) H2(g) + mCO(g) (215)

m-+n

m m
CrHnOx (g) + 5 HoO (g) + 13 02 ) — (%

JHz (g + 2CO (g + €Oz (2.16)

Las reacciones emplean O, puro o aire y ocurren en lechos de catalizadores
metalicos, a temperaturas que oscilan entre 800 y 1300°C. El principal objetivo es
lograr una mayor produccion de Hz, con un minimo contenido de CO. La oxidacion




del 30 al 40% del material alimentado tiene lugar en el reactor y en presencia de
O, liberando calor y convirtiendo el material remanente en H,, CO, y CO, con
generacion de vapor de agua (Melon Penalver, 2008). Este proceso tiene como
ventaja no necesitar calor externo para ser operado, siendo mas simple y menos
costoso que el proceso de reformado en fase gas, pero ofrece menores niveles de
eficiencia de reaccién (65-75%) (Holladay y col., 2009). Otra ventaja es que el
proceso ATR puede iniciarse rapidamente en relacion al reformado en fase gas, y
puede obtenerse una mayor cantidad de H, que empleando CPOX (Joensen vy
Rostrup-Nielsen, 2002). Existen buenas expectativas para que ATR se utilice en la
industria de los combustibles para procesos como GTL, debido a la composicion
gaseosa favorable para su empleo en la sintesis de Fischer-Tropsch, su disefio
compacto, un menor costo de capital inicial y el potencial para su escalado (Melon
Penalver, 2008). Sin embargo, estos procesos todavia no han alcanzado un estado
de total desarrollo para su aplicacion a escala industrial.

La utilizacion del glicerol en procesos de ATR a baja escala ha sido
ampliamente reportada. El empleo de catalizadores de Rh-Ce/Al,O3 demostré alta
selectividad a H,, y una mayor adicion de vapor suprime la formacion de CO
(Dauenhauer y col., 2006). Al utilizar un catalizador Ni/Pd/Cu/K sobre Al.O3; en el
rango de 500-800°C, el rendimiento a H, aumenta al incrementar la temperatura de
operaciéon (Dauenhauer y col.,, 2006). Ademas, la adicién de O, mejora las
reacciones iniciales, permite la disolucién del glicerol y disminuye la formacion de
precursores de depésito carbonoso, aumentando la produccién de H, (Dauenhauer
y col.,, 2006). En general, el empleo de altas temperaturas y elevada relacién
agua:glicerol, junto con baja relacion Oz:glicerol son los factores mas adecuados
para este proceso, mejorando la producciéon de H, (Authayanun y col., 2010). El
empleo de una mayor relacién agua:glicerol provoca aumento en la produccion de
Ho y disminucion en la formacion de CO empleando glicerol crudo, aunque se
obtiene un rendimiento inferior que con glicerol puro (Authayanuny col., 2010).

2.8.8 Reformado en fase liquida (APR)

El reformado en fase liquida es un proceso desarrollado para la generacion de
hidrocarburos oxigenados o compuestos provenientes de recursos renovables. La
tecnologia involucra ruptura de enlaces C-C y C-H para formar especies adsorbidas
(especialmente CO) sobre la superficie del catalizador, para luego convertir el CO




en Hy y CO, por la reaccion de intercambio gas-vapor de agua (Manfro y col.,
2011), siendo la reaccion global para compuestos provenientes de biomasa:

2m+n
2

CmHnOx(]) + mHzO(l) — ( )HZ(g) + mCOZ(g) (217)

El proceso ocurre mediante una unica y simple etapa (Cortright, 2005), a
temperaturas mas bajas (200-270°C) que el reformado en fase gas convencional
(600-700°C). La reaccion de intercambio de gas-vapor de agua (WGS) es favorable
a las bajas temperaturas del proceso, logrando minimizar las reacciones de
descomposicién indeseables. Asi, en un Unico reactor, es posible generar Ho y CO,
con bajas cantidades de CO, a presiones de 15-50 kg cm™ que facilitan la posterior
purificacién del efluente rico en H, (Cortright, 2005). El reformado en fase liquida se
realiza en condiciones de presidén y temperatura suaves, mediante la utilizacion de
catalizadores sélidos heterogéneos (Huber y Dumesic, 2006). Un adecuado
catalizador para el proceso de APR debe ser activo en la escisién de enlaces C-C y
la reaccién de WGS, pero debe inhibir la escision de enlaces C-O y las reacciones
de metanacién (Manfro y col., 2011). Las ventajas del proceso APR residen en la
ausencia de vaporizacion previa, lo que representa un importante ahorro de energia
en comparacion con los procesos que vaporizan los reactivos, y es capaz de utilizar
un reactor sencillo y una sola etapa de reaccion, logrando bajos niveles de CO en la
mezcla gaseosa producida (Pino Priego, 2009).

La mayoria de la investigaciéon actual relacionada al reformado en fase liquida
se centra en la utilizacién de catalizadores del Grupo VIII soportados, entre los que
el Pt se destaca por tener la mayor actividad catalitica. Materiales basados en Pt
soportado sobre MgO y ZrO, presentaron buena actividad y produccién de H,, con
minima produccion de hidrocarburos no deseados, demostrando que la naturaleza
del soporte influye en el rendimiento catalitico durante el APR de glicerol (Menezes
y col., 2011). Utilizando Pt/Al,O3; preparada a partir de distintos precursores
metalicos, el APR de glicerol puro alcanz6 similar conversion (45%) y selectividad a
H. (85%) para todos los materiales; mientras con glicerol crudo sus impurezas
(sales inorgéanicas, alcoholes) afectan fuertemente la actividad catalitica debido al
envenenamiento y/o bloqueo de los sitios activos (Lehnert y Claus, 2008). Al
incrementar la temperatura de 160 a 280°C, la composicion de H. disminuyd,
mientras que conversién total de glicerol y produccion de CO. aumentaron. Un
catalizador con 3% Pt/C mostr6 adecuada selectividad a H. pero con actividad




relativamente baja. La adicién de Re aumenté la actividad del catalizador, lo que
incrementd la velocidad de ruptura del enlace C-C, la conversion de glicerol y la
productividad a Hp; sin embargo ocurrié una disminucion en la selectividad a H;
(King y col.,, 2010). En cuanto a la utilizacion de Pt o Ni en catalizadores
monometalicos, se observo que ambos elementos son activos para catalizar la APR
del glicerol, pero no presentan suficiente actividad para la conversion de glicerol
hacia productos gaseosos. Por ello, el método mas simple para lograr una
adecuada actividad catalitica fue combinar ambos metales en un mismo
catalizador, obteniendo mejor rendimiento durante la APR del glicerol (El Doukkali y
col., 2012). La presencia de Pt en diferentes catalizadores demostr6 una mayor
estabilidad, mientras que Ni evidencié significativa desactivacion con el tiempo de
operacién y mayor formacion de CH4 (El Doukkali y col., 2012).

Aunque Ni posee una menor actividad, los catalizadores preparados con este
metal han sido ampliamente evaluados debido a su bajo costo y amplia
disponibilidad a escala industrial (Manfro y col., 2011). Materiales de Ni/CeO.
mostraron gran potencial para ser utilizados en fase liquida, debido a su buena
actividad y alta produccién a Hp, y menor formacion de CH4 que con Ni/Al>Os. Sin
embargo, la conversion de glicerol disminuye con el tiempo de operacién debido a
la oxidacion de los sitios metalicos activos y a la deposicidon de residuos carbonosos
(Manfro y col., 2011). Un tamarno de particula mas grande limita la disponibilidad
relativa de la funcibn metélica, lo que provoca que la actividad catalitica esté
inducida principalmente por el soporte. Ademas, ha sido demostrado que la
produccién de ciertos compuestos en la fraccion liquida durante APR podria
deberse a reacciones bifuncionales, en las que participan tanto la fase metalica
como el soporte (Wawrzetz y col., 2010). Muchos de los catalizadores ensayados
no son estables durante reacciones prolongadas de varios dias. Ademas, debido a
que los rendimientos en APR son moderados en relacién a su capacidad, los
reactores tienden a ser grandes para su aplicacion a una escala mayor. Las
mejoras en la actividad y durabilidad de los catalizadores son los puntos en los
cuales se necesita un avance significativo (Pino Priego, 2009).




2.8.9 Reformado en fase gas (SR)

2.8.9.1 Reformado en fase gas de combustibles fosiles

El reformado catalitico en fase gas es el proceso mas desarrollado en la
industria para la obtencion de H, mediante la transformacién de hidrocarburos. Las
ventajas residen principalmente en la alta eficiencia de funcionamiento y los bajos
costos de produccion y operacién, lo que lo transforma en el proceso menos
costoso para su produccion (Ogden y col., 1999). Las principales materias primas
empleadas son gas natural, hidrocarburos ligeros, metanol e hidrocarburos
oxigenados provenientes de la industria de refino del petréleo, o que deja en
evidencia la elevada dependencia existente sobre los combustibles fésiles no
renovables y altamente contaminantes (Muradov y Veziroglu, 2005). Las reacciones
que se producen durante el reformado en fase gas, partiendo de materias primas
como hidrocarburos y metanol, son las siguientes (Rostrup-Nielsen, 2001):

2
CmHnOx(g) + XHZO(g) — (X;n) H2(g) + XCOZ(g) (218)

N

m+n
2

CmHn (g + MH20 () — (57 Hz (g + mMCO (g (2.19)

4m+n
CmHn (g + 2mH20 (5 — (5 7)Hz (g + mCOz(y  (2.20)

Para el metanol y otros hidrocarburos oxigenados, el proceso catalitico consiste
en la transformacion directa de la materia prima hacia CO, e H, empleando vapor
de agua (Ecuacién 2.18); las temperaturas de reaccion utilizadas son moderadas,
alrededor de 200°C (Farrauto y col. 2003). Para los hidrocarburos, el proceso
completo consta de dos etapas. En la primera, la materia prima es mezclada con
vapor de agua y se alimenta a un reactor catalitico, donde principalmente se
produce un GS con bajo contenido de CO; (Ecuaciones 2.19 y 2.20) (Song y col.,
2007); las temperaturas de reaccion son superiores a 500°C para la mayoria de los
hidrocarburos convencionales (Farrauto y col. 2003). En la segunda etapa, el gas
producido es enfriado (0 condensado) e inyectado en un convertidor catalitico,
donde el CO es principalmente convertido en CO, e H, mediante la utilizacién de
vapor de agua, segun ha sido descripto para el sistema de intercambio de gas-
vapor de agua (Ecuacién 2.12). De esta manera, se obtiene H; de alta pureza con
una concentracién superior al 99% (Song y col., 2007).




Debido a que la reaccion de reformado en fase gas es endotérmica (utiliza
energia), gran parte puede ser recuperada e introducida de nuevo al proceso. La
cantidad de energia recuperada indica que la eficiencia térmica a escala industrial
puede llegar hasta 90% en caso de emplear metanol como combustible de partida,
debido a que la reaccion de descomposicion ocurre a menor temperatura y son
bajas las pérdidas de calor por parte del sistema de reaccidn; esta es la principal
caracteristica del proceso de reformado en fase gas (Fabrega Ramos, 2009).

Debido a que los procesos cataliticos de reformado en fase gas requieren que
las materias primas utilizadas no presenten compuestos azufrados en su estructura,
las mismas son previamente desulfurizadas. Esto permite una menor desactivacion
del catalizador durante el proceso de reformado y una actividad mas estable y
prolongada durante el tiempo de operacion (Pino Priego, 2009). Otro factor
importante a tener en cuenta es la relacion de atomos H/C en los materiales de
partida, pues cuanto mayor sea esta relacién, menores son las emisiones de CO;
como subproducto de la reaccién. La producciéon de CO. representa la principal
desventaja de este proceso, obteniéndose alrededor de 7 kg de CO, por cada kg de
Hz, convirtiéndolo en el principal subproducto de la reaccién (Pino Priego, 2009).

Los catalizadores utilizados en los procesos industriales de reformado en fase
gas se dividen en dos tipos: los que utilizan metales baratos (tipicamente niquel) y
aquellos que emplean metales mas costosos, como los pertenecientes al Grupo VI
(en general Pt o Rh) (Pino Priego, 2009). Los elementos metalicos adicionados al
soporte se utilizan con la finalidad de mejorar las caracteristicas cataliticas, tales
como la actividad y estabilidad, para lograr una mayor resistencia frente a la
sinterizacion y deposicién de carbén, incrementar las propiedades conductoras de
los iones 6xido que intervienen en el mecanismo de la reaccién, y mantener el
metal bien disperso y en el estado de oxidacién adecuado. (Sanchez, 2011).
Ademas de la primera especie metalica, a los catalizadores monometalicos se les
incorporan numerosos promotores, con la finalidad de mejorar las caracteristicas
cataliticas y asi minimizar la formacién de carb6n en la superficie, o facilitar o
acelerar la eliminacion del carbon depositado.
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2.8.9.2 Reformado en fase gas de glicerol

En los dltimos afos, la conversién de glicerol a H, mediante procesos
cataliticos ha tomado un gran impulso, principalmente debido al notable crecimiento
de la industria de produccion de biodiésel, que trajo consigo un constante
incremento en la disponibilidad de glicerol en el mercado global y una importante
disminucion en su costo. Esto permitié posicionar al glicerol como una materia
prima prometedora y competitiva, que puede ser transformado en la industria para
obtener numerosos compuestos con alto valor agregado y/o valor energético,
siendo una opcién de gran interés la produccion de H,. Este compuesto juega en la
actualidad un papel de gran relevancia en cuanto a la generacion de energia, ya
qgue no solo es considerado un importante vector energético sostenible y renovable,
sino que ademas es determinante respecto al mejoramiento de la calidad
medioambiental en relacion a los bajos niveles de contaminacion generados
durante los procesos de produccion y combustién de H.. Junto con ello, el proceso
de reformado en fase gas presenta mayor interés debido a la facilidad en el manejo
de las caracteristicas operativas del sistema y a la obtencién de una eficiencia de
reaccion bastante superior que para el resto de los procesos cataliticos.

Numerosos estudios describen la variedad de reacciones que ocurren durante
el proceso de reformado en fase gas del glicerol para la produccién de Ha, los
cuales involucran diferentes mecanismos que favorecen la formacion de productos
intermediarios de mayor o menor valor, y que afectan la concentracion y pureza del
H. obtenido al final del proceso. Estos estudios se pueden clasificar principalmente
en tres categorias: andlisis termodinamicos y teoricos para dilucidar mecanismos
de reaccion, introduccion de mejoras en el catalizador, y mayor eficiencia del
proceso y optimizacién de los parametros de operacion (Cheny col., 2011).

2.8.9.2.1 Principales reacciones

El incremento de los estudios termodinamicos y tedricos permiti6 comprender
con mayor grado de detalle todas las reacciones involucradas en el mecanismo
global de reformado en fase gas, facilitando la seleccién de diferentes condiciones
de trabajo que permitan incrementar la produccién de H, u otros compuestos de
interés, y minimizar la aparicion de reacciones laterales indeseables que producen
compuestos indeseables o de bajo valor agregado para la industria (Dou y col.,
2009). En general, las reacciones que tienen lugar durante este proceso son
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altamente endotérmicas, y se requiere la presencia de un catalizador para
acelerarlas y favorecer la produccién de H. (Adhikari y col., 2008a). El reformado
catalitico de glicerol en fase gas permite la obtencion teérica de 7 moles de H, por
cada mol de glicerol alimentado (Ecuacion 2.21), que surge de la combinacién entre
la reaccién de descomposicién de glicerol hacia GS (Ecuacion 2.22) y 3 veces la
reaccion de intercambio de gas-vapor de agua (Ecuacion 2.12):

C3H803(g)+ 3H20(g) — 7H2(g)+ 3C02(g) (221)
C3H803(g) — 4‘H2(g)+ SCO(g) (222)

La ecuacién 2.21 demuestra que la pureza del H, en el GS producido mediante
reformado en fase gas del glicerol no puede exceder 70% (Dou y col., 2009). La
reaccién 2.12 es moderadamente exotérmica, que implica que la reaccion es
favorecida a baja temperatura; sin embargo, a mayor temperatura se incrementa la
velocidad de reaccion, y la conversion de reactivos a productos se hace menos
favorable (Ratnasamy y Wagner, 2009). La generacion de H, y CO mediante la
descomposicion directa de glicerol (Ecuacion 2.22) fue identificada favorable a alta
temperatura de operacion (Slinn y col., 2008), y se supone que es la principal via de
degradacién de glicerol a temperaturas mayores a 650°C (Wang y col., 2010).

Sin embargo, el mecanismo real involucra otras reacciones, de las cuales
algunas ocurren de manera simultanea con el proceso de reformado, llevando a la
generacién de diferentes productos y subproductos, o bien contribuyendo a la
deposicién de depoésito carbonoso sobre el catalizador, provocando desactivaciéon y
disminuyendo su actividad y estabilidad en el tiempo de reaccion. Otras reacciones
que ocurren durante el reformado en fase gas del glicerol son:

CO(g) + 3H2(g) — CH4(g) + HZO(g) (223)
COZ(g) + 4-H2(g) — CH4(g) + 2H20(g) (2.24)
COZ(g) + CH4(g) i 2H2(g) + ZCO(g) (225)

Las reacciones 2.23 y 2.24 involucran la metanacion de CO y CO,,
respectivamente, que son favorecidas a baja temperatura, mientras que ambas
reacciones inversas (reformado con vapor del CHy4) ocurren preferentemente a alta
temperatura. La reaccién 2.25 corresponde a la conversién de CO, y CHs en Ho y
CO, favorecida a alta temperatura, mientras que la reaccion inversa (hidrogenacion
de CO) ocurre a baja temperatura. La reaccion 2.24 es la combinacién entre la




reaccion 2.23 y la inversa de la 2.12, mientras que la 2.25 corresponde a la

combinacién entre las inversas de las reacciones 2.23 y 2.12.

La formacién de los gases CO e H, (proceso endotérmico) se favorece a altas
temperaturas, mientras que la formacion de CH4 (proceso exotérmico) se favorece
a bajas temperaturas. La producciéon de H; se incrementa cuando aumenta la
relacion molar agua:glicerol y la temperatura, y al disminuir la presién del sistema,
minimizando la formacién de CH, y de depésito carbonoso (Adhikari y col., 2007a).
La formacion de CH4 durante el reformado es indeseable, pues baja el rendimiento
de Ha, y el catalizador debe poseer una capacidad suficiente para reformar el CH4
obtenido durante el proceso para la generacion de Hx (Dou y col., 2009).

Otras reacciones que ocurren en el proceso real, involucra mecanismos que
generan compuestos en la fraccidn acuosa, y que a su vez pueden ser formados e
inmediatamente transformados hacia otros subproductos. Algunas reacciones

pueden ocurrir de manera simultanea, y son descriptas a continuacion:

CsHs03 (5 — C3HeOsz(y + H2(g (2.26)
CaHs03y — CsHeO2 g + H20, (2.27)
CsHs03(y) — C2Ha g + €Oy + 2H20 (5 (2.28)
CaHe03y — CsHaOz2 (g + H20, (2.29)
CsHe02 5 — C3HaO (g + H20, (2.30)
CsH402(y) — C2HaO (g + CO g  (2.31)
C2H40 gy — CHa(g + CO g (2.32)
C2Ha (g + Hz2(y — CoHs(y (2.33)

El glicerol puede deshidrogenarse a gliceraldehido (CsHeOs) (Ecuacion 2.26) y
deshidratarse a hidroxiacetona (C3sHeO2) (Ecuacion 2.27). Una deshidratacién
secundaria da lugar a 2-oxopropanal (CsH4O.) y acroleina (CsH4O) (Ecuaciones
2.29 y 2.30, respectivamente) (Rennard y col., 2009). Por otra parte, el glicerol
puede también descomponerse a etileno (C2Hy4) (Ecuacion 2.28) y el 2-oxopropanal
(CsH4O2) puede convertirse en acetaldehido (C.H4O) (Ecuacién 2.31), el cual
finalmente puede transformarse en CH; y CO (Ecuacién 2.32). Ademas, CsHgOs3,
C3HsO2 y C3H4O pueden descomponerse a H,, CO, CH4 y H2O. La hidrogenacion
del etileno (C2H4) a etano (C2H4) (ecuacion 2.33) también se produce en el proceso
de reformado en fase gas, aunque consume parte del H, formado, el cual es uno de
los productos de interés (Li y col., 2010b).




2.8.9.2.2 Depdositos de carbon

Durante el proceso de reformado en fase gas para generar Hp, el catalizador
esta sometido a condiciones de operacién caracterizadas por temperaturas y
presiones parciales de vapor de agua elevadas, por lo que la estabilidad del
material es un aspecto muy importante a considerar. Bajo estas condiciones,
existen diferentes mecanismos de desactivacién que tienen como consecuencia la
pérdida de area superficial activa, generando problemas como la sinterizacion
(coalescencia de las particulas metélicas activas y agregacién del soporte, que
genera el deterioro estructural del catalizador, generalmente al operar el reactor a
altas temperaturas y cuando hay presencia de vapor de agua) (Fonseca y Assaf,
2005), envenenamiento de centros metélicos activos (quimisorcion fuerte, reversible
o irreversible, de reactivos, productos o impurezas presentes en alimentacién del
reactor) (Sanchez, 2011), ensuciamiento (deposicién de carbon sobre la superficie
bloqueando los sitios activos) (Bartholomew, 2001), oxidacién del metal activo (por
presencia de vapor de agua a alta temperatura), reaccién entre metal y soporte
(formando compuestos dificilmente reducibles), sublimacion (pérdida de agentes
metalicos dispersos en soporte debido a puntos calientes a lo largo del catalizador),
o envejecimiento (largos periodos de uso del catalizador, por cambios graduales en
la estructura cristalina o pérdidas del material catalitico) (Bartholomew, 2001).

Los principales tipos de depositos carbonosos clasificados segun su estructura
pueden ser: filamentoso (conocido también como whisker, formado a temperaturas
inferiores a 500°C), polimérico (generado por polimerizacion a temperaturas entre
500 y 600°C), y pirolitico (formado por craqueo de hidrocarburos a temperaturas
superiores a 600°C) (Bartholomew, 2001; Fonseca y Assaf, 2005). ElI carbo6n
filamentoso se forma por la difusion de carb6n en la particula metalica a bajas
relaciones HxO/reactivo y baja actividad del catalizador, dando menor desactivacion
que el carbon generado mediante procesos de craqueo. El carbdn polimérico es
generado por la reaccién del compuesto alimentado adsorbido sobre la particula
metalica, formando una capsula que envuelve los centros activos (Borowieki, 1987),
siendo observado en el reformado en fase gas a baja temperatura. La formacién de
carbon pirolitico ocurre en condiciones de alta temperatura, donde se produce el
craqueo del compuesto alimentado en la fase gas, dando lugar a la produccién de
olefinas y otras especies de carbon, que condensan y se degradan sobre la
superficie del catalizador (Sanchez, 2011). Segun varios autores, las diferencias




entre estructuras del carbén generado son debidas a diferencias en la estructura y

tipo de catalizador empleado, asi como por el tipo de hidrocarburo o compuesto
alimentado (Borowieki, 1987). La termodinamica de la formacion de carbén es
independiente de la composicion del catalizador, presencia de promotores y tipo de
soporte, mientras que la cinética esté fuertemente influenciada por estos factores.

En general, la formacién de depésito carbonoso durante el reformado en fase
gas del glicerol esté principalmente caracterizada por las reacciones:

CHig © C(y + 2H2(g (2.34)
C2Ha (g © 2C(y + 2H2(y (2.35)
2€0 5 © Cig+ CO2(y (2.36)

CO g+ Hzy © C + HaOy (2.37)
COz2 g+ 2Hz(y © C(g + 2H20(5 (2.38)
CHs (g + 2CO 4 < 3C( + 2H20, (2.39)
CHs (g + CO2(y © 2C(5 + 2H204 (2.40)

El carb6on depositado puede formarse a partir de la descomposicion del CHg4
(Ecuacién 2.34) y del CoH4 (Ecuacion 2.35), favorecidas por la utilizacion de una
alta temperatura de operacién. Otro mecanismo de relevancia es la reaccién de
Boudouart (Ecuaciéon 2.36), la cual se estima que es la principal reaccion
productora de carbén durante el reformado en fase gas, pero esto ocurre
eliminando el CO formado para transformarlo en CO,. Este es un proceso
exotérmico, favorecido a temperaturas inferiores a 700°C (Dou y col., 2009). La
formacién de carbon también puede originarse debido a las reacciones de
hidrogenacioén de los éxidos de carbono CO y CO. (Ecuaciones 2.37 y 2.38) y a la
combinacién de CO y CO, con CH4 (Ecuaciones 2.39 y 2.40), las cuales ocurren a
baja temperatura (Adhikari y col., 2007b). Sin embargo, en estos procesos una
mayor temperatura favorece la reaccién inversa, y debido a que se utiliza vapor de
agua como reactante, la formacién de carbén puede hacerse aun menor
aumentando la concentracion de agua en la mezcla alimentada al reactor. En
general, a mayor temperatura de operacidon se produce un carbdén de mayor
cristalinidad. La deposicién de carbén producida por la ecuaciéon 2.34 es
irreversible, mientras que la formacion mediante las ecuaciones 2.35 a 2.40 es
reversible, lo cual indica que los depdsitos pueden ser eliminados de la superficie
del catalizador mediante gasificacién con vapor de agua (Sanchez, 2011).




2.8.9.2.3 Soportes y metales

Diversos trabajos se basan en el desarrollo de diferentes catalizadores,
variando el tipo de soporte utilizado y el metal impregnado, para lograr una mayor
eficiencia de reaccién (minimizando las reacciones laterales indeseables) y la
optimizacion de los parametros de operacion. Normalmente, son empleados como
soportes diversos tipos de 6xidos metalicos, que presentan moderada o elevada
area superficial especifica, asi como diferentes carbones activados, soportes
comerciales y catalizadores mixtos, ademas de numerosas zeolitas de diversos
tamafnos de canales; sin embargo estas Ultimas suelen presentar problemas
relacionados a una fuerte desactivacién o colapso estructural parcial o total cuando
son sometidas a las altas temperaturas de reaccién, por lo que no son comunmente
utilizadas para el proceso de reformado en fase gas (Wen y col.,, 2008). Los
principales soportes utilizados para el proceso corresponden a 6xidos tales como
AlxO3, MgO, SiO,, La,03, CeOy, TiO,, ZrO,, V205, Nb2Os, Tax0s, WOz, MnO,, SiO»,
SnO,, ZnO, ZrO,, Fex0s, Y203, 6xidos mixtos, 6xidos tipo espinela, 6xidos con
estructura fluorita y perovskitas (Sanchez, 2011).

Debe tenerse en cuenta que las condiciones de operacién a las que son
expuestos los catalizadores durante el reformado en fase gas del glicerol son
bastante severas, con elevada temperatura y presion parcial de vapor de agua. Por
lo tanto, las propiedades fisicas del catalizador son muy importantes, y la
formulacion de un catalizador debe dar lugar a un producto con elevada actividad y
resistencia fisica. Por ello, otro factor a tener en cuenta es que el metal
seleccionado mantenga su estado de oxidacién en presencia del vapor de agua a
temperaturas elevadas (500-900°C). La actividad de algunos metales en el
reformado de glicerol en fase gas fue Ru=Rh > Ni > Ir > Co > Pt > Pd > Fe (orden
decreciente) (Hirai y col., 2005). Los metales del grupo VIl B, ademas de presentar
mayor actividad para el proceso, son también los elementos mas resistentes frente
a la oxidacion. Por ello, si bien pueden emplearse diferentes metales (Ir, Cu, Cr, Au,
Ag, Sn u otros), los mas activos son los elementos que pertenecen al grupo VIII B
del sistema periodico de elementos (Ni, Co, Fe, Pt, Pd, Ru y Rh) (Hirai y col., 2005).

La utilizacion de catalizadores con metales del grupo VIl B soportados sobre
Y203, ZrO,, CeO,, La0s, SiO,, MgO y Al,O; demostré pequenas diferencias en la
selectividad de productos gaseosos y gran selectividad a CO, durante el reformado
en fase gas del glicerol. Los materiales Ru/Y-O3 y Ru/ZrO. alcanzaron conversion




total de glicerol y rendimiento a H, del 90% a 600°C, alcanzando el primero mayor
actividad, la cual aument6 con la carga de metal (Hirai y col., 2005). Empleando Ir,
Ni o Co sobre CeO, a 400°C y relacion molar carrier:agua:glicerol (RMCAG) de
40:9:1% v/v, Ir/CeO. exhibi6 la mayor selectividad a H> (58%) y conversion total de
glicerol, mientras que la conversién total con Co/CeQO; y Ni/CeO, se alcanz6 a 425 y
450°C, respectivamente (Zhang y col., 2007). Ni/CeO; presento6 la mejor actividad y
performance catalitica en comparacién con Ni/MgO y Ni/TiO, (Adhikari y col,
2008a); Ni/CeO, a 600°C, relacion molar agua:glicerol (RMAG) 12:1 y flujo de
alimentacion de glicerol (FAG) 0,5 ml min, alcanzé una selectividad méaxima a H.
de 74,7%, siendo 38,6% con Ni/MgO y 28,3% con Ni/TiO, en las mismas
condiciones (Adhikari y col, 2007a). Ademas, el mayor rendimiento a Hy fue de 4
moles de los 7 correspondientes al maximo estequiométrico (Adhikari y col, 2008b).
La presencia de Pt sobre Al;O3 alcanzd 70% de selectividad a Hz y conversién total
de glicerol a gas, alcanzando la mejor performance a 880°C y FAG de 0,12 mol
glicerol min™ kg catalizador”, con adecuada estabilidad del material, mostrando
ademas que el reformado en fase gas del glicerol es el mecanismo dominante a
temperaturas superiores a 700°C y FAG de 0,6 mol glicerol min" kg catalizador™
(Slinn y col., 2008). Al emplear catalizadores con 5% p/p Rh y 30% p/p Ni sobre
Al;O3, el mejor comportamiento fue alcanzado con Rh/Al,Os, siendo mas activo y
estable en el tiempo de reaccién, posiblemente debido a una mejor distribucion
metalica cuando la carga fue baja, estableciendo también que el glicerol esta sujeto
a pirdlisis y descompone drasticamente a temperatura superior a 800°C, llevando a
la formacién de CO, CO,, olefinas, H,, acetona, acetaldehido, etanol, propanal,
acido acético y 2,3-dihidroxilpropanal (Chiodo y col., 2010).

La alumina es considerada un adecuado soporte debido a su gran area
superficial que permite una adecuada dispersion metdlica, manteniendo su
estructura con una muy buena resistencia quimica y mecanica; sin embargo,
presenta como desventaja la tendencia a promover la formacién de coque (Alberton
y col., 2007), dado que posee un caracter levemente acido que ataca el enlace C-C
de las moléculas organicas, junto con la posibilidad de promover la sinterizacién a
altas temperaturas (Iriondo y col., 2009). Aunque la a-Al,O3 proporciona una mejor
resistencia mecdnica, la y-Al.O3; es mas factible de utilizar debido a su adecuada
area superficial y a que permite una mayor dispersién del metal impregnado
(Alberton y col., 2007). Por su parte, el uso del Ni como elemento metalico se basa
en que los catalizadores que lo contienen presentan adecuada actividad durante la
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produccién de H. por reformado en fase gas, presentando elevada actividad en la
escision de los enlaces C-C, C-H y O-H, ademas de promover la formacién de H;
molecular a partir de atomos simples de H (Ni y col., 2007). La principal desventaja
en el uso del Ni es la tendencia hacia la formacién de depdésitos carbonosos como
consecuencia de la deshidratacion, y la sinterizacién durante la reaccion de
reformado, lo que puede conducir a una disminucién significativa en la produccion
de H, durante procesos prolongados (Silvey, 2011). Sin embargo, si se tiene en
cuenta tanto la actividad como estabilidad del catalizador, resulta evidente que Niy
y-Al2O3 son materiales ampliamente disponibles para escala industrial, y a la vez
resultan econdmicamente muy accesibles, en contraparte a otros soportes y
metales que presentan costos considerablemente superiores.

2.8.9.2.4 Agregado de promotores

Una mejora significativa en los catalizadores se logra con la adicion de un
segundo elemento metélico, que funciona como promotor de ciertas funciones,
permitiendo mejorar algunas desventajas que presentan los monometalicos. Estos
elementos son agregados con el objeto de mejorar las caracteristicas cataliticas,
tales como actividad y estabilidad del material, generando mayor resistencia frente
a los mecanismos de desactivacion (Baker y Metcalfe, 1995). El interés en
modificar el catalizador reside en la necesidad de adquirir mayor resistencia a la
sinterizacion y deposicion de coque, aumentar sus propiedades conductoras de
iones Oxido para intervenir de forma positiva en el mecanismo de reaccion, y
mantener el metal disperso y en el estado de oxidacion adecuado (Sanchez, 2011).

Existen trabajos en los que la adicion de elementos tales como metales
alcalinos (Na, K), alcalinos-térreos (Ca, Mg), tierras raras (La, Ce, Pr) y metales de
transicién (Ti, V, Cr, Mn, Co, Cu, Y, Zr, Mo, Ru, Rh, Pd, Ag, W, Ir, Pt, Au) producen
un efecto positivo sobre la actividad y estabilidad del Ni, disminuyendo el
sinterizado del metal y la deposicién de coque sobre la superficie catalitica, o bien
aumentando la dispersién del metal (mediante una fuerte interaccion metal-soporte)
dando como resultado un intimo contacto entre los gases reactantes y el
metal/soporte que componen el catalizador (Sanchez, 2011). Utilizando materiales
con Ni y metales nobles (Pd, Pt, Rh) soportados, el mejor comportamiento fue 65%
del maximo rendimiento tedérico de H, para una alimentacion 38% glicerol y 62%
agua a 800°C, aumentando el rendimiento a 75% al agregar un reactor de WGS




operado a 370°C (Douette y col., 2007). Catalizadores monometalicos de Niy Pty
bimetalicos Ni-Pt soportados sobre Al,O3; mejoraron su comportamiento al agregar
3, 6y 15% p/p de La,0s, alcanzando Ni/Al,O3; con 6% p/p La>O3 la mayor relacion
molar de H; los demas catalizadores de Ni generaron importante formacion de CHq4
igual que los bimetalicos, mientras que los de Pt presentaron elevada produccion
de hidrocarburos oxigenados (Iriondo y col., 2009). Un material con Pd, Ni, Cu y K
sobre Al;O3, evaluado en el rango 550-850°C, gener6 50-60% de rendimiento a Hy,
con mejores resultados a mayor temperatura y obteniendo CO,, CO y CHy4 en bajas
concentraciones (Swami y Abraham, 2006). Con 10 p/p Ni sobre MgO-Al,O3, una
adecuada temperatura de calcinacion generé una favorable interaccion entre la fase
metalica y el soporte, aumentando la actividad catalitica (Dieuzeide y col., 2012).

El grupo de los metales de transicion representa un gran atractivo para
agregarse como elemento promotor, debido a que logran mejorar notablemente la
actividad catalitica, junto con una mayor resistencia a la deposicion de carboén. Sin
embargo, los metales nobles no son un objetivo viable debido a su menor
disponibilidad a gran escala y por poseer costos significativamente superiores (Foo
y col., 2012). Fuera del grupo de los metales nobles, el Co aparece como elemento
posible para ser promotor, aunque su costo sea superior al del Ni. Existen pocos
estudios reportados en los cuales se utilicen catalizadores de Co/Al.O3 para la
produccién de hidrégeno mediante la reaccion de reformado en fase gas. Un
catalizador de Co soportado en Al,O3; presentd adecuada actividad en el reformado
en fase gas, alcanzando 70% de conversién de glicerol y una produccion de GS en
valores de relacién H,/CO entre 6 a 12, dependiendo de la composicion de la
solucion de glicerol alimentada (30 a 60% p/p), junto con la generacién de bajas
cantidades de CH4 (Cheng y col., 2010a). Empleando acido acético como material
de partida, y evaluando el comportamiento entre 350-450°C y velocidad espacial
liquida horaria (VELH) 10,1 h™", el aumento de temperatura mejora notablemente la
actividad del catalizador Co/Al,O3, mientras que el agregado de Ce o La suprimié la
formacién de productos indeseables como acetona y cetena, favoreciendo la
produccién de Hx (Hu y Lu, 2010). El desemperio catalitico de Co-Ni/Al,O3 a 600°C
mostrdé que Hx y CO; fueron los productos generados en mayor cantidad (relacion
H./CO, entre 2,1-2,3), con baja proporcién de CH4; mientras que la relacion Hy/CO
fue elevada (>10), lo que indicé que en exceso de vapor el producto CO fue
principalmente convertido en CO, e Hz por la reaccion WGS (Cheng y col., 2010b).
Catalizadores bimetalicos Co-Ni/Al.O3 para producir Ho se evaluaron con diferentes




materias primas y procesos: reformado en fase gas de acetol (Ramos y col., 2007),
reformado en fase liquida de glicerol (Luo y col., 2010), reformado autotérmico de
etanol (Youn y col., 2006), y reformado seco de CH4 (Foo y col., 2012).

El uso de promotores del grupo de los lantanidos también ha mostrado gran
atractivo, relacionado a la disminucién de la cantidad de carbén en los materiales
dados sus multiples y estables estados de oxidacion (Urasaki y col., 2005). La
adicion de Ce como elemento promotor se fundamenté en que el 6xido de cerio
(Ce0,), con su estructura tipo fluorita, mejora la actividad del material sin pérdida
de superficie del soporte Al,Os; y evita la sinterizacién de especies metélicas
(Srisiriwat y col., 2009). Estas propiedades beneficiosas estdn asociadas a que el
CeO,, ademas de presentar un caracter basico, tiene la capacidad de almacenar,
liberar y transportar oxigeno a través de su red estructural, y al mismo tiempo
adsorber vapor (Iriondo y col., 2010). El CeO, produce un material mas activo
durante la reaccién debido a que permite mayor movilidad de O,, aumenta la
estabilidad del soporte y la dispersion de particulas metalicas, favorece la
reversibilidad redox de la fase metalica, asi como promueve la oxidacién del carbén
depositado mediante gasificacion (Liny col., 2012; Alberton y col., 2007).

Numerosos estudios reportan el uso de catalizadores Ce/Al>O3 (Iriondo y col.,
2010; Iriondo y col., 2012; Lin y col., 2012; Chang y col., 2012; Kamonsuangkasem
y col., 2013) aunque pocos trabajan con baja carga de Ce. Catalizadores de Ni-
Ce/Al>O3 con bajas cantidades de CeO, favorecen la conversion de los compuestos
oxigenados intermediarios hacia productos gaseosos finales (lriondo y col., 2012).
Impregnando Rh, Pt, Pd, Ir, Ru y Ni sobre Al,O3; y sobre un soporte mixto Al,O3
(92%)-SiO- (8%), Ni/Al,O3 y Rh/CeQ./Al,O3 presentaron mejores comportamientos
a 900°C, RMAG 9:1 y FAG 0,15 ml min', alcanzando selectividades a Hz de 80 y
71%, respectivamente; para ambos catalizadores, el aumento de la carga metalica
de 2,5 a 3,5% p/p eleva la conversién de glicerol pero no influye significativamente
sobre la selectividad a H,, mientras que el aumento en la RMAG incrementa la
conversion de glicerol y la selectividad a Hx (Adhikari y col., 2007c). Comparando
catalizadores con 2% p/p de Ni sobre y-AloO3 y y-Al,O3; modificada con 5% p/p de
ZrO, y Ce0,, Ni/CeO,/Al,O3 presentd el mejor comportamiento a temperaturas
entre 450 y 600°C, alcanzando 90% de conversion y 86% de rendimiento de Hy; el
Ce inhibe las reacciones laterales de deshidratacion que forman hidrocarburos
insaturados, los cuales son precursores del deposito carbonoso que provoca la
rapida desactivacion (Buffoni y col., 2009). Al emplear Ni/Al,O3; modificado con Ce,




Mg, Zr y La a 600°C y velocidad espacial masica horaria (VEMH) de 2,5 h™', la
incorporacion de promotores favorece la selectividad a Hp, con una funcionalidad
catalitica diferente para cada sistema: Mg mejora la dispersién/concentracién de
niquel superficial, Zr aumenta la capacidad de activar el vapor, y Ce y La mejoran la
estabilidad de las fases Ni en las condiciones de reaccién (Iriondo y col., 2008).
Con catalizadores La;.xCexNiO3; (x = 0; 0,1; 0,3; 0,7), Lag3Ceo 7NiO3 fue el material
mas activo con mas de 98% de conversién de glicerol a 700°C y rendimiento de H>
cercano al del equilibrio termodinamico, menor formacion de depésito carbonoso y
alta estabilidad durante 10 horas a 600°C (Cui y col., 2009).

Finalmente, es de gran importancia la evaluacién de las diferencias entre la
alimentacién al sistema de reaccién de glicerol puro y crudo, ya que en el glicerol
crudo existen impurezas provenientes del proceso de produccion del biodiésel que
pueden afectar negativamente la actividad y estabilidad del catalizador en reaccion.
Estas impurezas pueden ser remanentes de sales y &cidos grasos de cadena larga,
que reaccionan con dificultad y tienen mayor probabilidad de formar depésito
carbonoso, provocando un rendimiento global menor que con glicerol puro (Slinn y
col., 2008). El reformado en fase gas de glicerol puro y crudo sobre un catalizador
Ni/Al,O3 a 800°C, mostr6é que el crudo inicialmente alcanzdé mejores rendimientos a
H> que el puro; sin embargo, se obtuvo un GS de mayor pureza con glicerol puro
(relacién Ho/CO de 1,94) (Valliyappan y col., 2008). Empleando un catalizador
comercial de Ni a 850°C, la selectividad a H, fue ligeramente superior con glicerol
crudo que con puro, siendo del 95% del maximo rendimiento teérico de Hy,
mientras que la concentracion de productos en fase gas fue constante, con
aumento gradual en la produccién de CH4 (Czernik y col., 2002).

2.9 Procesos bioldgicos

La biotecnologia es la integracién de las ciencias naturales e ingenieria
aplicadas al empleo de organismos vivos con el propésito de obtener algun
producto o servicio de utilidad para el hombre (L6pez-Munguia, 2000). Su historia
inicié con la fabricacion de bebidas fermentadas hace mas de 8000 anos, tales
como cerveza, pan, vino, vinagre, queso y yogurt, en diferentes partes del mundo.
El descubrimiento y la fabricacién de estos productos fue el comienzo de la
biotecnologia, aunque estas civilizaciones todavia no tenian conocimientos
suficientes para comprender la forma en que ocurrian estos procesos.
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Las aplicaciones descriptas corresponden a los actualmente llamados procesos
biotecnoldgicos o bioprocesos, que son el conjunto de técnicas que comprenden la
produccion de sustancias utiles mediante el empleo de cultivos celulares (Kansiz y
col., 2001). Un bioproceso involucra la transformacion de un sustrato determinado
en productos mediante microorganismos, cultivos de células animales o vegetales o
por materiales derivados de estos como las enzimas. Estos productos se obtienen o
modifican mediante procesos que involucran cambios fisicos o quimicos de la
materia. Los bioprocesos han experimentado un gran desarrollo, permitiendo la
obtencién de diversos productos, desde materiales relativamente baratos, como
alcohol y disolventes organicos, hasta compuestos quimicos mas caros como
antibiéticos, proteinas terapéuticas y vacunas (Figura 2.13). Las enzimas utilizadas
en la industria y las células vivas, como levaduras de pan y cerveza, son también

productos comerciales provenientes de bioprocesos (Doran, 1998).
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Figura 2.13: Principales bioprocesos desarrollados a escala industrial para la obtencién de
diferentes productos de valor agregado.

En la actualidad, existen numerosos tipos de procesos biolégicos aplicados a la
valorizacion de diferentes sustancias de desecho o a la utilidad de subproductos en
exceso provenientes de otras industrias, principalmente para la transformacién en
compuestos con mayor valor agregado y/o mayor valor energético. Estos procesos
se llevan a cabo a presion y temperatura ambiente, y por tanto requieren menor
consumo energético que los procesos cataliticos o electroquimicos.
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Segun ha sido mencionado en los procesos cataliticos, la utilizacion del glicerol
ha tomado gran impulso debido al importante crecimiento de la industria de
produccién de biodiésel, que gener6 un notable incremento en la disponibilidad de
glicerol y una disminucién en su costo como materia prima (Fan y col., 2010). La
provincia de Santa Fe posee las principales plantas productoras de biodiésel del
pais, por lo que la valorizacion del subproducto generado es altamente factible
siempre que exista un adecuado desarrollo en las diferentes tecnologias que
permitan su utilizacion. Actualmente, la conversion de glicerol a Hy presenta gran
relevancia debido al papel que juega este gas en cuanto a la generacion de energia
y como insumo industrial, por tratarse de un vector energético sostenible y
renovable que presenta bajos niveles de contaminacién durante su produccion o su
posterior combustion (Chen, 2006). Esta afirmacidén puede ser justificada teniendo
en cuenta la evolucion de la cantidad de trabajos cientificos publicados referidos a
procesos que involucran microorganismos, en los cuales se utiliz6 glicerol como
sustrato de partida, o bien en las que se analizo la transformacién del glicerol para
la produccion de H,, siendo mostrados en la Figura 2.14 durante el periodo
comprendido entre 1996 y enero de 2015.
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Figura 2.14: Evolucion de la cantidad de trabajos cientificos publicados, referidos a
procesos biolégicos que involucran microorganismos: para la transformaciéon del glicerol

(barras azules) y para la conversién del glicerol hacia H, (barras rojas), desde 1996 hasta

enero de 2015. (http://www.sciencedirect.com; palabras clave: “Glycerol”, “Microorganism”

(barras azules) y “Glycerol”, “Microorganism”, “Bio-hydrogen” (barras rojas).
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El glicerol puede ser faciimente incluido en la formulacién de un medio de

cultivo, siendo un compuesto que provee carbono y energia al organismo que se
cultiva (Shiloach y Fass, 2005; Nakano y col., 1997). Otros estudios demuestran
que muchos microorganismos pueden utilizar naturalmente el glicerol como fuente
de carbono y energia, posibilitando el desarrollo de estrategias que faciliten la
bioconversion del glicerol proveniente de la industria del biodiésel (Barbirato y col.,
1997; Menzel y col., 1997).

En funcién de las vias metabdlicas utilizadas por diferentes microorganismos,
los sistemas biologicos de produccién de Hy pueden clasificarse en: biofotdlisis
directa e indirecta del agua con algas verdes y cianobacterias; fotofermentacién de
materiales organicos por bacterias fotosintéticas; y fermentacion oscura de
materiales organicos empleando bacterias fermentativas (Hallenbeck y Benemann,
2002). También fueron descriptos sistemas con bacterias que crecen en oscuridad
usando CO como unica fuente de carbono (Levin y col., 2004), asi como un sistema
hibrido desarrollado por la combinacion entre la fermentacion y la fotofermentacion
donde la bacteria no fotosintética primeramente produce H, y acidos organicos a
partir de la degradacion de carbohidratos sin utilizar la luz, mientras que en la
siguiente etapa los acidos organicos resultantes son sustratos para la bacteria
fotosintética, la cual genera mas H, (Das y Veziroglu, 2001).

2.9.1 Biofotolisis directa

El proceso de biofotdlisis consiste basicamente en la disociacion del agua
mediante microorganismos fotosintéticos (cianobacterias y algas verdes), los cuales
capturan la energia de la luz a través de clorofilas y pigmentos fotosintéticos. Estos
elementos son encargados de absorber los fotones (particulas de luz) y generar
poder oxidante (gradiente de protones) que logra la descomposicién del agua en
protones (H"), electrones (e’ y oxigeno gas (O.) (Hallenbeck y Benemann, 2002).

La biofotdlisis directa, realizada por las algas verdes, involucra la produccion de
H. y O, a partir del agua y la luz solar en una Unica etapa, siendo representada por:

H20 j) + luz — Hz g + %Oz(g) (2.41)

En la biofotdlisis directa se eleva el nivel energético de los electrones del agua,
y ocurre rapida y simultdneamente la descomposicién del agua y la transferencia de
electrones a la ferredoxina (Fd), generando H> de manera continua. Teniendo en




cuenta que la hidrogenasa en este proceso no es tolerante al O, y que la

fotosintesis genera Hz y O, de forma simultanea, el mecanismo no es eficiente si se
realiza de forma continua (Nath y Das, 2004). Para evitar tales problemas, se ha
intentado mejorar la eficiencia para conseguir hidrogenasas menos sensibles al O,
inhibicion del transporte ciclico de electrones, o estimulacién de la respiracion para
reducir el Oz celular libre. Durante el proceso se generan 2 moles de Hz por mol de
O, liberado, siendo las microalgas unicelulares las mejores productoras de H, por
esta via (Brentner y col., 2010). Dentro de este grupo, los principales estudios
fueron realizados basados en Chlamydomonas reinhardtii (Zhang y Melis, 2002;
Levin y col., 2004). Estos organismos requieren de un tiempo de incubacion
anaerdbica en oscuridad para inducir la sintesis o actividad de las enzimas
involucradas en el metabolismo del Hp, como las hidrogenasas reversibles e

irreversibles (Melis y Happet, 2001).

2.9.2 Biofotolisis indirecta

Este proceso es llevado a cabo por cianobacterias, y consiste en una etapa de
fotosintesis donde la molécula de CO; es fijada a sustratos que contienen H en su
estructura, junto con otra etapa de generacion de hidrégeno molecular cuando
estos microorganismos son incubados en condiciones anaerobias (Dutta y col.,
2005). El mecanismo es representado por:

6H20(1) + 6C02(g) + luz — C6H1206(1) + 602(g) (242)
C6H1206(1) + ZHZO(I) — 4‘H2(g) + ZCOZ(g) + 2CH3COOH(1) (243)
2CH3COOH(1) + 4‘H20(1) + luz — 8H> (8 + 4C02 (8 (244)

Las cianobacterias poseen varias enzimas involucradas directamente en el
metabolismo del H,. La mas importante, la nitrogenasa, cataliza la produccién de H;
en el proceso de fijacién del nitrégeno. Otra enzima es la hidrogenasa captadora, la
cual oxida el hidrogeno que sintetiza la nitrogenasa y, por ultimo, estan las
hidrogenasas bidireccionales que tienen la habilidad de oxidar y sintetizar
hidrégeno (Bedoya y col., 2008). En el proceso se requiere un sistema de cultivo
inicial para la fotosintesis y otro sistema diferente para la generacion de H, (Kovacs
y col., 2006). En el segundo sistema, debe utilizarse un medio libre de nutrientes
que contengan azufre para evitar la produccién de O, por parte del fotosistema I,




ya que la ausencia de este elemento impide la formacion del complejo enzimatico
(Laurinavichene y col., 2006; Tsygankov y col., 2006; Fouchard y col., 2008).

La produccion de H, por cianobacterias ha revelado que la fotoconversiéon
eficiente del agua en H es influenciada por diversos factores, siendo la intensidad
de luz el mas importante. Las tasas de produccion de H, son variables y dependen
de las especies de cianobacterias y de las condiciones del proceso. Algunas
desventajas son las bajas tasas de produccién y la necesidad de remover el O,
producido, debido a que actla como inhibidor de las enzimas hidrogenasas y
nitrogenasas (Kapdan y Kargi, 2006).

2.9.3 Fotofermentacion

Durante el proceso se emplean bacterias purpuras no sulfurosas
(fotoheterétrofas) que producen H, catalizado por la nitrogenasa en condiciones
deficientes de Ny, utilizando luz y compuestos reducidos como fuentes de carbono
(acidos organicos), que muchas veces se encuentran presentes en sustancias de

desecho. El mecanismo general viene dado por:

CH3COOH(1) + 2H20(1)+ luz — 4H2(g)+ 2C02(g) (245)

Aqui interviene la hidrogenasa captadora de Hz, que compite por H, disponible
en el medio, reduciendo la actividad de la nitrogenasa al quedar sin sustrato. Uno
de los parametros que mas afectan la fotofermentacién es la intensidad de luz,
pues un incremento de ésta afecta de forma simultanea la velocidad de produccion
y rendimiento a H. (Reith y col., 2003; Kapdan y Kargi, 2006).

El proceso presenta ventajas relacionadas al elevado rendimiento maximo
tedrico, la no generacion de O, (represor de la nitrogenasa y otros sistemas
involucrados en la produccion de H), capacidad de emplear amplio rango de
longitudes de onda y facilidad en el consumo de sustratos organicos derivados de
productos de desecho. Sin embargo, las principales desventajas aparecen en el
alto consumo de ATP por parte de la nitrogenasa (la cual es inhibida por O,
amonio y altas relaciones N/C), junto con la baja eficiencia de conversidon a partir de
la utilizacién de energia solar (Bedoya y col., 2008).

Los tipos de foto-biorreactores desarrollados para este sistema son diversos, y
por ello los resultados obtenidos fueron variables respecto a produccién de Ha,
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debido a diferencias en la agitacién e intensidad de luz, pardmetros cruciales en
este método de produccién (Reith y col., 2003; Kapdan y Kargi, 2006). Ha sido
demostrado que las tasas de produccién de H, son superiores al emplear células
inmovilizadas que cuando se utilizan células suspendidas en la fase liquida (Levin y
col., 2004). La mayoria de los procesos empleados en fotofermentacién han sido
realizados con microorganismos del género Rhodobacter en cultivos tipo batch
(algunas veces con inmovilizacién celular) y con menor frecuencia en sistemas tipo
continuo (Kapdan y Kargi, 2006). Sin embargo, hay estudios de fotofermentacién
desarrollados en organismos tales como Rhodopseudomonas, Rhodospirillum o
Rhodovulum (Pintucci y col., 2013; Kim y col., 2008; Cai y col., 2012).

2.9.4 Reaccion de intercambio gas-vapor de agua

Ciertas bacterias fotoheterotroficas, dentro de la superfamilia Rhodospirillaceae,
pueden crecer en oscuridad usando CO como Unica fuente de carbono para
generar ATP, con la liberaciéon de Ha y CO» (Levin y col., 2004):

CO g + H20(y — Haz (g + CO2(y + ATP (2.46)

En estos microorganismos, la produccién de hidrogeno es mediada por
reacciones enzimaticas, las cuales se dan a temperaturas y presiones ambientales.
La enzima encargada de capturar el CO y oxidarlo es la 6xidoreductasa-CO-
deshidrogenasa, y es parte de un complejo enzimatico unido a la membrana (Levin
y col., 2004). Este proceso puede ser prometedor para la remocion del CO en
mezclas de gases en el cual sea un compuesto indeseable, transformandolo a H..
Existen trabajos relacionados al disefio de biorreactores que permiten operar este
proceso, sin embargo aun se deben mejorar las limitaciones de transferencia de
masa relacionadas a los mismos (Bedoya y col., 2008).

2.9.5 Fermentacion

La produccion de H, mediante este proceso ocurre bacterias que crecen sin la
necesidad de una fuente luminica externa, empleando numerosos sustratos ricos
en carbohidratos. Durante este proceso catabdlico, las bacterias convierten los
azucares y las proteinas a acidos carboxilicos, Hz, CO; y disolventes orgéanicos.
Esta reaccion bioquimica es inhibida por la presencia de O, y por lo tanto solo debe




realizarse bajo estrictas condiciones anaerdbicas (Levin y col., 2004). Un
compuesto de partida ampliamente utilizado es la glucosa, que presenta como
principales subproductos de la fermentacién al acido acético (maximo teérico de 4
mol Hz mol glucosa™) y butirico (maximo teérico de 3,4 mol Hz mol glucosa™),
alcanzando rendimientos practicos de H, durante la fermentacién de 2 mol H, mol
glucosa™ (Levin y col., 2004), seguin se describe a continuacion:

C6H1206(1) + ZHZO(I) — 4‘H2(g)+ 2C02(g)+ 2CH3COOH(1) (247)
7C6H1206(1) + 6H20(1) — 24H2(g) + 18C02(g) + 6CH3(CH2)2COOH(1) (248)

La fermentacion puede llevarse a cabo a diferentes temperaturas, dependiendo
del microorganismo con el cual se trabaja: pueden ser mesofilos (25-40°C), hasta
termofilos (> 50°C) (Zhang y col., 2003; Lin y Chang, 2004). La produccion de H,
asi como la formacion de otros productos obedece a las condiciones ambientales
en las cuales los microorganismos crecen, como la temperatura, pH, agitacion y
presidn parcial del gas. Productos como etanol, butanol y lactato contienen
hidrégeno que todavia no ha sido liberado; asi, para maximizar la cantidad de H, el
metabolismo de la bacteria debe direccionarse hacia la producciéon de compuestos
con bajo contenido de este elemento (Lee y col., 2006; Lin y Chen, 2006).

El andlisis de las rutas metabdlicas implicadas demostr6 que el glicerol
resultaria mas promisorio que la glucosa (sustrato universal) para la produccion
fermentativa de Hz, con un rendimiento de 3 moles de Hz por mol de glicerol
consumido (Selembo y col., 2009). La produccion de biohidrégeno mediante
fermentacién se puede llevar a cabo tanto con cultivos poliaxénicos, los cuales
suelen provenir de productos de desecho, como con cultivos axénicos, donde son
utilizadas diferentes especies de bacterias correspondientes a géneros Clostridium,
Klebsiella, Enterobactery Escherichia, entre otras (Reith y col., 2003).

2.9.5.1 Cultivos poliaxénicos

Las principales fuentes de obtencion de cultivos poliaxénicos corresponden a
compost, suelos, lodos municipales, efluentes liquidos y cualquier otro desecho que
contenga organismos vivos. Esta microbiota contiene bacterias metanogénicas no
deseadas para la produccion de Hp, que generalmente lo consumen para generar
CH4 (Bedoya y col., 2008). Generalmente se utilizan pretratamientos con calor y/o
pH extremos para enriquecer la microbiota productora de H; e inhibir la actividad de




los organismos que lo consumen. El uso de un cultivo microbiano poliaxénico para
la conversién de un determinado sustrato (por ejemplo glicerol crudo) generalmente
presenta una mayor eficiencia debido a los efectos sinérgicos beneficiosos de los
organismos. Ademas, la capacidad de degradacién del consorcio microbiano no es
necesariamente el resultado de la simple adicion de las caracteristicas funcionales
y las capacidades de las cepas individuales (Ghazali y col., 2004). Una importante
ventaja respecto al uso industrial de cultivos poliaxénicos en relacién a cultivos
axénicos, es que éstos son menos sensibles a la contaminacion por bacterias
metanogénicas (Bedoya y col., 2008). Sin embargo, la principal desventaja esta
relacionada a la dificultad de controlar los procesos en los cuales se emplean estos
cultivos (debido a la falta de conocimiento de los organismos involucrados), lo cual
impide obtener rendimientos reproducibles. Otras dificultades son la imposibilidad
de comparar los resultados obtenidos, debido a que los medios poliaxénicos
utilizados en diferentes investigaciones dificiimente sean iguales (Qatibi y col.,
1991). Ademas, el comportamiento de los microorganismos puede diferir levemente
entre ensayos, en funcion de la cantidad de productos generados por cada especie
y/0 las interacciones entre las distintas poblaciones microbianas.

Los cultivos poliaxénicos han sido investigados para la produccién de H; a
partir de glicerol. Los rendimientos maximos de H. obtenidos fueron entre 0,80 a
0,96 mol Hz mol sustrato™ (Varrone y col., 2012), mientras que la productividad a Ha
presentd valores entre 30-50 mmol Hz L' h™' (Reith y col., 2003). La produccién de
H. a partir de glicerol puro, empleando un lodo activado municipal, mostré un
rendimiento maximo de 0,41 mol Hz mol glicerol”, degradando 10 g L™ de sustrato
(Seifert y col., 2009). Otro estudio demostré que 20 g L™ de glicerol crudo derivado
de la industria del biodiésel fue completamente degradado empleando un lodo con
actividad aumentada, con un rendimiento maximo de 0,73 mol H> mol glicerol'1
(Varrone y col.,, 2012). Otros autores compararon diferentes métodos de
pretratamiento sobre el cultivo microbiano poliaxénico, y demostraron que el
pretratamiento por choque térmico produjo mayor rendimiento a H (5,27 mol% H2 g
glicerol™) y eficiencia en la degradacién del sustrato (65,7%) en comparacién con el
control no tratado por calor (1,2 mol% Hx g glicerol™ y eficiencia en la degradacién
del sustrato 48%) (Misturini Rossi y col., 2011). Los cultivos poliaxénicos de
organismos termofilos también fueron analizados para producir H,, obteniendo
rendimientos menores (0,30 mol H. mol glicerol) que con organismos meséfilos,
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aunque presentaron un control mas eficaz sobre los patégenos y menor riesgo de
contaminacién por bacterias metanogénicas (Sittijunda y Reungsang, 2012).

Ha sido reportado la utilizacién de cultivos poliaxénicos provenientes de lodos
activados, lodos digeridos anaerdbicamente, compost de desechos, suelos de
cultivos agricolas y sedimentos de lagos, mostrando rendimientos cercanos a 2
moles Hz mol glucosa™, y demostrando en muchos casos la presencia dominante
de cepas del género Clostridium en los cultivos acondicionados (Lin y Chang,
2004). La transformacion del glicerol por cultivos poliaxénicos demostré la
formacién de etanol y formiato a bajas concentraciones de sustrato, mientras que
se genera 1,3-PDOL y acetato con concentraciones crecientes de sustrato.
Respecto a glucosa, se produce etanol, acetato y butirato a bajas concentraciones,
mientras que acetato y etanol fueron los productos mayoritarios con mayor
concentracion de sustrato (Temudo y col., 2008). Al utilizar un cultivo poliaxénico
con glicerol como sustrato, la recuperacion de carbono a partir de glicerol fue
superior en presencia de sulfato, lo cual permiti6 identificar la presencia mayoritaria
de Desulfovibrio sp. en este cultivo, junto con ciertas especies de los géneros
Propionobacteriumy Metlzanibacterium (Qatibi y col., 1991). Fue observado que las
velocidades de degradacion de sustrato de un cultivo poliaxénico previamente
tratados con calor seco y desecacién seguido por choque térmico fueron mayores
que las encontradas con los cultivos control durante la fermentacion del glicerol.
Las producciones maximas de H, y biomasa obtenidas fueron 34,19 mol% y 4340
mg L', respectivamente; los principales microorganismos identificados en el
consorcio pertenecen a los géneros Klebsiella y Pantoea (Misturini Rossi y col.,
2011). La utilizacion de un consorcio microbiano en la conversion fermentativa de
glicerol a 30°C y pH 7 luego de 72 h de cultivo, gener6 una concentracion maxima,
productividad y rendimiento a etanol de 6,5 g L, 0,34 g L' h™' y 0,85 mol etanol
mol glicerol”, respectivamente; los organismos mayoritarios presentes en este
consorcio fueron bacterias estrechamente relacionadas a los géneros Enterobacter
y Klebsiella, encargadas de desempenfar la conversién de glicerol a etanol en este
sistema (Vikromvarasiri y col., 2014).

Lic Esteban A. Sanchez



2.9.5.2 Cultivos axénicos

2.9.5.2.1 Microorganismos de ambientes salinos

Los microorganismos que habitan en ambientes con concentraciones salinas en
exceso (hipersalinos) presentan diferentes mecanismos que le permiten combatir el
estrés osmético gracias a la acumulacién citoplasmatica de solutos compatibles y
compuestos de bajo peso molecular como glicerol, ectoina o sacarosa, entre otros,
permitiendo la estabilidad celular y la proteccion de toda la maquinaria enzimatica,
los &cidos nucleicos y las membranas celulares ante las condiciones desfavorables
que presenta el medio ambiente circundante (Roberts, 2005). Fue sugerido que la
presencia de ciertos compuestos, como betaina, glicerol, prolina o trehalosa, entre
otros, favorece la activacion de proteinas chaperonas, las cuales facilitan la
estabilizacién y plegamiento de numerosas proteinas intracelulares (Roberts, 2005).

Los microorganismos Haloincola saccharolytica y Halanaerobium lacusrosei,
aislados de sedimentos de lagos hipersalinos alrededor del mundo, son capaces de
generar Hy a partir de la fermentacién del glicerol. Fue observado que H.
saccharolyticum subsp. saccharolyticum produce la oxidaciébn anaerobia de
determinados solutos compatibles, tales como glicerol, para realizar la transferencia
de electrones desde este compuesto hacia diversos aceptores bioldgicos, como son
los reductores de sulfato (Zhilina y col., 1992). Los hidratos de carbono y moléculas
simples sirven como fuentes de energia, y en un medio de cultivo éptimo de 10%
p/v de NaCl los productos finales de la fermentacion fueron acetato, H, y CO-
(Zhilina y col., 1992). H. saccharolyticum subsp. senegalense fue capaz de
fermentar mayor cantidad de sustratos, como celobiosa, fructosa, glucosa, maltosa,
lactosa, manosa, ribosa, rafinosa, sacarosa, glicerol y manitol, generando productos
finales como acetato, Ho y COy, y sin detectar la formacion de etanol. El Hz no fue
utilizado como donador de electrones para reducir el CO, a acetato, y el
crecimiento celular fue éptimo entre 7,5-12,5% p/v de NaCl (Cayol y col., 1994). En
otro estudio, H. saccharolyticum subsp. saccharolyticum produjo 1,3-PDOL, butirato
y etanol. Los mayores rendimientos a H. fueron obtenidos con 2,5 g L™ de glicerol y
150 g L™ de sal a pH 7,4 con H. saccharolyticum subsp. saccharolyticum (0,6 mol
Hz mol glicerol™™) y a pH 7,0 con H. saccharolyticum subsp. senegalense (1,6 mol H
mol glicerol™), siendo este dltimo muy promisorio para aplicaciones practicas de
escalado y optimizacion de bioprocesos, junto con ingenieria metabdlica luego de la




secuenciacion de su genoma (Kivistd y col., 2010). Otra especie estrechamente
relacionada a las anteriores fue H. lacusrosei, capaz de fermentar glucosa, fructosa,
galactosa, xilosa, lactosa, maltosa, celobiosa, sacarosa, almidén, manitol y glicerol,
generando etanol, acetato, H, y CO, como principales compuestos finales. Fue
capaz de crecer a concentraciones salinas superiores a las cepas anteriores (entre
180 a 200 g L' NaCl), aunque requiere de extracto de levadura (EL) en el medio de
cultivo para poder mantener el crecimiento celular (Cayol y col., 1995).

2.9.5.2.2 Microorganismos del genero Clostridium

Los microorganismos del género Clostridium, los cuales son anaerobios
estrictos y por ende muy sensibles a la presencia de O, han sido uno de los grupos
mas estudiados en la fermentacién de diferentes sustratos, preferentemente en
cultivos de tipo batch y en menor medida en sistemas semi-batch o continuo.
Preferentemente ha sido estudiado empleando glucosa, sin embargo se ha visto
que existen especies capaces de utilizar otros carbohidratos simples como xilosa,
arabinosa, galactosa, celobiosa, sacarosa y fructosa, lo que sugiere que se pueden
utilizar sustratos mas complejos como almidén, celulosa y hemicelulosa. Este
género produce una mezcla de productos entre &cidos, alcoholes, Hz y CO2, con un
rendimiento general de 2 moles Hz mol glucosa™ (Bedoya y col., 2008).

Numerosas especies de Clostridium han sido empleadas para la produccion
industrial de disolventes (butanol y acetona) o acidos (butirico y acético), procesos
en los que se genera H, como subproducto (Zverlov y col., 2005). La capacidad de
fermentacién del glicerol por especies Clostridium ha sido ampliamente estudiada
con objeto de mejorar principalmente la produccion a 1,3-PDOL. La fermentacion
con C. butyricum en un reactor tipo batch alimentado alcanz6 una productividad a
1,3-PDOL de 3,3 g L™ h™" partiendo de 93,7 g L de glicerol puro, mientras que fue
de 2,3 g L' h™ al utilizar 76,2 g L de glicerol proveniente del biodiésel (Wilkens y
col., 2012). El butanol también fue producido mediante fermentacién del glicerol por
Clostridium, compuesto que posteriormente puede ser empleado como disolvente,
biocombustible o aditivo de naftas (Khanna y col., 2011).

Especies como C. butyricum'y C. pasteurianum fueron analizadas en cuanto a
su capacidad de produccion de Hz a partir del glicerol. C. pasteurianum demostrd
que al emplear glicerol puro (10 g L), la productividad y rendimiento a Ha fueron
103,1 +8,1mLL" h™'y 0,50 + 0,02 mol H, mol glicerol ™!, respectivamente. Al utilizar




glicerol crudo, estos valores mejoraron a 166,0 8,7 mL L' h™ y 0,77 + 0,05 mol H
mol glicerol", respectivamente. Los valores obtenidos con C. pasteurianum fueron
superiores que los obtenidos para C. butyricum (Lo y col., 2013). Utilizando un
cultivo poliaxénico de Clostridium spp., el empleo de 2,5 g L™ de glicerol crudo
generd 1,1 £0,1 mol Hz, mol glicerol", evidenciando ausencia de efectos inhibitorios
por parte de las impurezas del glicerol crudo respecto de la comparacién con el
glicerol puro (Mangayil y col., 2012). Otras especies, como C. tyrobutyricum, C.
thermolacticum, C. paraputrificum y C. bifermentants también han sido evaluadas
en cuanto a su capacidad de produccién de H, a partir de sustratos simples
(hexosa, lactosa y glucosa). Por tratarse de un sustrato sencillo y que sirve como
fuente de carbono, el glicerol posee potencial para ser metabolizado por estos
microorganismos.

2.9.5.2.3 Microorganismos de la familia Enterobacteriaceae

2.9.5.2.3.1 Los géneros Citrobacter, Enterobacter y Klebsiella

Dentro de la familia Enterobacteriaceae, los géneros Klebsiella'y Enterobacter
fueron extensivamente estudiados en relacién a la produccién de H, desde glicerol,
mientras que Citrobacter fue analizado con menor frecuencia.

Las especies Citrobacter son conocidos por su capacidad para producir 1,3-
PDOL a partir de la fermentacién del glicerol, con valores comparables a los
producidos por ciertas especies de Klebsiella 'y Clostridium aunque a velocidades
de reaccidon mucho mas lentas (Wolf-Dieter, 1995). Una cepa de C. freundii puede
fermentar el glicerol proveniente de la industria del biodiésel para producir 68,1 g L
de 1,3-PDOL, con rendimiento de 12,5 mol 1,3-PDOL mol glicerol y productividad
volumétrica de 0,79 g L' h™" (Metsoviti y col., 2013). Con C. werkmanii, los mejores
valores alcanzados de rendimiento y productividad volumétrica en un cultivo semi-
batch fueron 0,62 mol 1,3-PDOL mol glicerol™ y 2,84 g L' h™', respectivamente
(Maervoet y col., 2012). Sin embargo, los valores de rendimiento y productividad
conseguidos con C. freundii son menores que los logrados con especies de
Clostridium. Al evaluar una cepa de C. freundii en relacién a dos cepas diferentes
de Enterobacter en un medio con una concentracién inicial de 20 g L™ de glicerol
puro, C. freundii fue capaz de fermentar el glicerol generando 3547 mL H, L™, con
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un rendimiento de 0,94 mol Hy mol glicerol’’, y generar entre 2-3 veces menos
rendimiento a etanol que las restantes cepas ensayadas (Maru y col, 2013).

El empleo de una cepa de Enterobacter aerogenes para producir Hy y etanol a
partir de desechos que contienen glicerol, mostr6é que al diluir el glicerol a 80 Mm en
un medio sintético, éste fue consumido completamente después de 24 h,
produciendo 0,89 mol H, mol glicerol y 1,0 mol etanol mol glicerol". Ademas, la
adicion de EL y triptona (TT) al medio sintético aument6 las tasas de produccién de
H. y etanol (Ito y col., 2005). Para dos cepas de E. aerogenes (una nativa y otra
mutante) evaluadas a pH 6,3, el rendimiento a H, fue del doble para la cepa
mutante respecto de la cepa nativa (Nakashimada y col., 2002). Con glicerol crudo,
se encontr6é que el metanol tiene un efecto negativo sobre la produccién de H; entre
1,3a3,3 g L", mientras que NaCl mostr6 un efecto positivo entre 0,15a 0,55 g L
(Sarma y col. 2013). Se observaron rendimientos prometedores de 0,79 y 0,84 mol
compuesto mol glicerol crudo™ para etanol e Ha, respectivamente, con mayor
velocidad que la reportada en otros ensayos (Jitrwung y col., 2013). Empleando un
biorreactor (10 L) con E. aerogenes, la mayor productividad y rendimiento a H, se
obtuvo a concentraciones menores a 2% V/v glicerol durante 6 dias de operacion,
siendo de 650 mL g masa seca” h™' y 0,89 mol Hz mol glicerol”, respectivamente
(Markov y col., 2011). En un ensayo de optimizacién, el pH inicial, temperatura, y
concentracion de EL y glicerol tuvieron un efecto significativo sobre la productividad
de H. y etanol, alcanzando 0,24 y 120 mmol L h™!, respectivamente (Reungsang y
col., 2013). Otros ensayos determinaron rendimientos de 0,85 y 0,95 mol H, mol
glicerol’ a concentracién inicial de sustrato 15 y 21 g L', respectivamente,
empleando menor cantidad de sales que en reportes previos (Jitrwung y col., 2011).

Otro microorganismo de la familia Enterobacteriaceae, Klebsiella, considerado
uno de los organismos mas prometedores para la produccion de 1,3-PDOL y 2,3-
butanodiol a partir de glicerol crudo, son muy utilizados en la industria de productos
quimicos y combustibles liquidos (Wu y col., 2011). La formacién de lactato y etanol
compite con la formacién de 1,3-PDOL a través del consumo de equivalentes de
reduccién, lo que generan dificultades en los procesos posteriores de purificacion y
recuperacion de 1,3-PDOL (Yang y col., 2007; Zhang y col., 2006). Una cepa
mutante de K. oxytoca presentd productividad y rendimiento a 1,3-PDOL de 0,83 g
L' hy 0,53 mol 1,3-PDOL mol glicerol™, respectivamente (Yang y col., 2007). Una
cepa mutante de K. pneumoniae generé menos etanol (1,70 g L") con mayor
productividad (1,07 g 1,3-PDOL L' h™") y rendimiento (0,70 mol 1,3-PDOL mol




glicerol™) (Zhang y col., 2006). En condiciones de fermentacién anaerébica, los
organismos del género Klebsiella son capaces de convertir el glicerol en productos
solubles (1,3-PDOL, 2,3-butanodiol, etanol, acido acético, acido succinico) y
gaseosos (Hz, CO,) (Gupta y col.,, 2005). Con K. pneumoniae, las mayores
productividades de H, y etanol fueron 11,76 y 6,8 mmol L' h™', respectivamente,
con 50 g L glicerol inicial, mientras que 1,3- PDOL y 2,3-butanodiol alcanzaron
valores maximos de 6,95 y 1,50 mmol L™ h™", respectivamente, con 70 g L™ glicerol
(Wu y col., 2011). Al limitar la concentracion de glicerol, la formacién de H, fue
superior que la maxima cantidad generada a partir de la escisiéon del piruvato a
acetil-CoA, mientras que bajo condiciones de exceso de glicerol, la formacion de Hp
se redujo drasticamente y el excedente de NADH, fue utilizado para generar 1,3-
PDOL,; esto indica la existencia de enzimas que transfieren equivalentes reducidos
flexiblemente desde NADH, a H, y 1,3- PDOL (Zheng y col., 1993). Con una cepa
K. pneumoniae mutante, las condiciones éptimas fueron 40°C, pH 8, 20 g L™
glicerol crudo y 2 g L™ EL, generando una produccién maxima de H, de 27,7 mmol
Hz Ly rendimiento de 0,25 mol Hz mol glicerol” (Chookaew y col., 2012).

2.9.5.2.3.2 EI género Escherichia

Aunque el género Escherichia agrupa a cinco especies, las cuales son E.
blattae, E. fergusonnii, E. hermannii, E. vulneris y E. coli, esta ultima especie es el
organismo modelo mas ampliamente utilizado en biotecnologia. E. coli es el
sistema procariotico de expresion mas empleado para la produccién de proteinas
recombinantes con fines diagnosticos, terapéuticos o vacunas, debido a que tanto
su fisiologia como su genética han sido bien caracterizadas (Ferrer-Miralles y col.,
2009). Ademas, tanto las cepas nativas como recombinantes pueden utilizarse
como una robusta plataforma de trabajo para desarrollo de procesos fermentativos
que tengan como obijetivo la obtencion de determinados productos metabdlicos de
gran valor agregado y/o energético para la industria (Chen y col.,, 2013). La
obtencién de diferentes compuestos de interés industrial a partir de E. coli ha sido
enormemente favorecido, gracias al bajo costo de recursos necesarios para su
cultivo, moderada patogenicidad, adecuada velocidad de crecimiento, posibilidad de
trabajar con elevada densidad de cultivo, baja necesidad de suplementacion con
nutrientes complejos, por presentar facilidades en cuanto a su manipulacion
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genética, y por poseer compatibilidad en relacibn a diversas herramientas
biotecnol6gicas actualmente disponibles (Murarka y col., 2008).

Un medio de cultivo cominmente empleado para E. coli es el llamado LB,
desarrollado por G. Bertani en 1951. Se trata de un medio nutricionalmente rico que
posee TT, EL y NaCl (Bertani, 2004). La TT provee mayoritariamente fuentes de N
y C; el EL provee determinados compuestos entre los que aparecen aminoacidos,
vitaminas y elementos traza; mientras que el NaCl proporciona los iones sodio para
el transporte y balance osmotico celular (Losen y col., 2004). Como el medio LB se
caracteriza por una baja relacion C/N, una alternativa de gran interés consiste en
encontrar componentes que incrementen esta relacién asi como el rendimiento
hacia el producto, sin encarecer el medio y que al mismo tiempo no presenten valor
agregado (Ren y col., 2006). Los componentes proporcionaran el esqueleto
carbonado basico para la sintesis de las unidades estructurales que dan origen a
las macromoléculas y estructuras de la célula (Garcia y col., 2013). La fuente de
carbono mas tradicionalmente utilizada es la glucosa, la cual deriva en la
produccién de metanol y acidos organicos, junto con otros productos en menor
proporcion (Mohd Yusoff y col.,, 2012). Ademas, existen numerosos estudios
previos referidos a formulaciones de medios que incluyen otros azucares como
sacarosa, fructosa, lactosa, xilosa, entre otros (Garcia y col., 2013); sin embargo,
estos compuestos no corresponden a materias primas ampliamente disponibles y a
su vez no son productos de bajo valor agregado. Por estos motivos, es de
primordial importancia encontrar otras fuentes de carbono que cumplan con los
requisitos anteriormente mencionados y sean completamente metabolizados por la
maquinaria enzimatica de E. coli. Un compuesto de particular importancia es el
glicerol crudo proveniente de la industria de produccion del biodiésel, debido a que
representa 10% p/p del producto final (Zhou y col., 2008) y su precio en el mercado
global ha declinado un 90% en el periodo 2006-2009 (Yazdani y Gonzalez, 2007).
El glicerol crudo tiene una creciente importancia en muchos paises del mundo,
mientras que en Argentina, y particularmente en la provincia de Santa Fe (Gran
Rosario) la expansiéon de la industria del biodiésel provocd que el glicerol se
convierta en una fuente de carbono abundante y econémica.

Los principales productos de la fermentacién del glicerol mediante la utilizacion
de diferentes E. coli modificadas genéticamente fueron etanol, acido lactico, 1,2-
PDOL, 1,3- PDOL y acido succinico, asi como H> gaseoso, los cuales representan
compuestos de importante valor agregado. El etanol es sintetizado para cumplir con




requerimiento energético celular, y en la industria tiene aplicabilidad como
combustible o aditivo de naftas (Cardona y Sanchez, 2007). Una cepa mutante que
posee inactivadas las enzimas responsables de la sintesis de succinato y acetato, y
cuyo camino metabdlico se muestra en la Figura 2.15, fue capaz de producir 1 mol
de etanol y 1 mol de H. por mol de glicerol (Yazdani y Gonzalez, 2008).
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Figura 2.15: Principales vias metabdlicas y expresiones génicas involucradas en la
fermentacién anaerdbica de glicerol en E. coliMG1655 (Murarka y col., 2008; Gonzalez y
col., 2008). Las modificaciones genéticas propuestas son ilustradas por lineas gruesas
(sobreexpresion de gldA y dhaKLM) o barras dobles (interrupcién de frdA, pta, y fdhF),
mientras que las lineas discontinuas ilustran varios pasos (Yazdani y Gonzalez, 2008).

La utilizacion del glicerol en ausencia de aceptores de electrones estd mediada
por la glicerol deshidrogenasa y dihidroxiacetona quinasa (Gonzélez y col., 2008).
El &cido lactico tiene aplicaciones como aditivo alimentario, acidulante, y en la
produccién de acido polilactico (Okano y col., 2010). Lactato con elevada pureza
fue generado utilizando una E. coli recombinante, sobreexpresando enzimas que
responden a intermediarios glucoliticos e inactivando la fosfato acetiltransferasa,
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fumarato reductasa, alcohol acetaldehido deshidrogenasa y lactato deshidrogenasa
(Mazumdar y col., 2010). Para aumentar la produccion natural de 1,2-PDOL, se
construyd una E. coli con interrupcién en la sintesis de acetato y lactato, y
sustitucion de la DHA quinasa dependiente de PEP nativa por una DHA quinasa
dependiente de ATP de C. freundii, permitiendo sobreexpresar las enzimas
responsables de la sintesis de 1,2-PDOL (Clomburg y Gonzalez, 2011). Una cepa
recombinante de E. coli se construyé por transferencia de un gen que codifica para
la enzima glicerol deshidratasa dhaB1 y su factor de activacion dhaB2 de C.
butyricum (Tang y col., 2009). El succinato es utilizado en la fabricacién de
polibutileno succinato biodegradable (Werpy y Petersen, 2004). El rendimiento de
acido succinico aumenté con una E. coli recombinante, siendo incrementada la
actividad PEP carboxiquinasa, y suprimidos los genes responsables de la formacion
de etanol y formiato (Zhang y col., 2010).

E. coli puede fermentar glicerol de forma anaerébica y dependiente del pH,
debido a que esta fermentacion esta vinculada a la disponibilidad de CO, producida
por la enzima formiato hidrégeno liasa (FHL) en condiciones &cidas. Esto fue
corroborado al suplementar CO, en un medio con una cepa deficiente en FHL,
donde la capacidad de fermentar el glicerol fue restaurada. Ademas, un alto pH
resulta en una baja generacion de CO» (baja actividad FHL) y menor disponibilidad
(CO2 se convierte en bicarbonato), y en consecuencia la fermentacion del glicerol
resulta ser muy ineficiente (Dharmadi y col., 2006). Por otra parte, las condiciones
de cultivo indican que la acumulacién de H, demostré ser un factor determinante en
la fermentacion de glicerol. El efecto negativo del Hy esta relacionada con su
reciclaje metabdlico, el cual genera un estado redox interno muy desfavorable
(Murarka y col., 2008).

Bajo condiciones anaerdbicas, E. coli convierte el glicerol a dihidroxiacetona
fosfato (DHAP) a través de la via fermentativa (gldA-dhaKLM) o la via respiratoria
anaerobia (glpK-GIpABC) (Durnin y col., 2009). La DHAP se convierte a piruvato,
que luego se desdobla en formiato y acetil-CoA por la enzima piruvato formiato
liasa (codificada por pflB), y finalmente el complejo enzimatico FHL convierte el
formiato en Hx y CO, (Rossmann y col., 1991). E. coli emplea cuatro [Ni-Fe]
hidrogenasas, las cuales poseen una pequena subunidad con agrupaciones de
hierro-azufre que participan en la transferencia de electrones, y una subunidad
mayor que contiene el sitio activo niquel-hierro (Vardar-Schara y col., 2008).
Generalmente, la hidrogenasa 1 (Hyd-1) e hidrogenasa 2 (Hyd-2) oxidan al H;




(Dubini y col., 2002). La hidrogenasa 3 (Hyd-3) es una parte del complejo FHL, y
produce H, a partir de formiato (Rossmann y col., 1991). No se detecté la actividad
de la hidrogenasa 4 (Hyd-4), debido a que los genes que la codifican no fueron
expresaron en niveles significativos (Self y col., 2004). Estas enzimas poseen
actividad reversible (sintesis de Hz o producciéon de H* y €), lo cual juega un papel
fundamental en la regulacion del metabolismo de H, en diferentes ambientes
(Trchounian y col., 2011).

Un reciente estudio pudo confirmar que las hidrogenasas Hyd-1 e Hyd-4 no son
las principales enzimas involucradas en la produccion de H, en medio minimo con
glicerol, ya que la supresion de los genes de las correspondientes subunidades
grandes (hyaB para Hyd-1 y hyfG para Hyd-4) no afecté el crecimiento celular, el
consumo de glicerol, ni la produccién de Hp, 4cidos organicos, o etanol (Sanchez-
Torres y col., 2013). Por el contrario, se requieren la actividad de Hyd-2 e Hyd-3
para el metabolismo 6ptimo del glicerol, ya que las supresiones de los genes hybC
(Hyd-2) e hycE (Hyd-3) reducen la aptitud de las células, el consumo de glicerol y la
produccién de succinato, aumentando la produccién de acetato. La inactivacion de
Hyd-3 perjudica la produccién de H, e incrementa la produccién de formiato,
mientras que la inactivacién de Hyd-2 perjudica la produccion de Hz a pH 7,5 pero
no tiene efecto sobre el H, a pH 6,5. Durante la fermentacion anaerdbica de
glicerol, Hyd-3 es la principal hidrogenasa responsable en la generacion de H; a
través del complejo FHL, mientras que Hyd-2 tiene mas influencia en la utilizacién
de glicerol. Por lo tanto, las actividades de las enzimas Hyd- 2 y Hyd-3 parecen ser
necesarias para la optima utilizacion de glicerol y el mantenimiento del equilibrio
redox celular (Sanchez-Torres y col., 2013).

El mayor conocimiento de las vias metabdlicas y de las principales enzimas
involucradas en la fermentacién del glicerol, facilité aun mas el desarrollo de
diferentes cepas de E. coli mediante ingenieria genética para incrementar el
rendimiento y la produccion de H.. Con la cepa E. coli K12, el incremento de la
concentraciéon de glicerol entre 10 y 50 g L' demostré6 un aumento en la
fermentacién del glicerol. Los rendimientos de H; y etanol fueron los mas bajos con
la menor concentracion de glicerol, mientras que la maxima produccion de Hy
(32,15 mmol L") se observé a concentracién inicial de 25 g L™ (Chaudhary y col.,
2011). En sendos ensayos con la cepa E. coli BW25113, se generaron similares
valores de productividad de Hy, siendo de 0,125 y 0,127 mmol L' h™', sin embargo
el primer valor fue reportado para un cultivo a 12 h de ensayo (Dimanta y col.,




2013), mientras que el restante fue el valor reportado a 24 h de ensayo (Hu y
Wood, 2010). Con la cepa E. coli HB41 durante 36 h de ensayo, la mayor
produccién de H, se obtuvo a partir de los medios preparados con sales FeSOy,
MgCl,, CaCl,, y KH,PO4. Al adicionar 1% NaCl el rendimiento a Hy disminuy6 de
manera importante, siendo de 0,92 mol H, mol glicerol"; 2% NaCl gener6 la menor
produccién de Hz, y no se produjo Hz con 3% NaCl (Yuwa-amornpitak, 2012).

Un estudio de gran relevancia fue realizado a partir de la cepa E. coli BW25113
frdC (Ccon), que carece de la enzima fumarato reductasa, y cuya mutacién reduce
la represion de la sintesis de H, durante la fermentacién de glicerol, debido a que
se minimizé la sintesis de succinato, un subproducto que compite con la produccion
de H. (Figura 2.16) (Hu y Wood, 2010). Este organismo fue inicialmente obtenido
desde la coleccién Keio (Baba y col.,, 2006), y a partir del mismo se han
desarrollado etapas sucesivas de evolucion adaptativa y mutagénesis quimica,
combinadas con un estricto método de seleccion de cepas que presenten un
adecuado crecimiento en glicerol. La cepa fue primero modificada mediante un
proceso de evolucion adaptativa, realizado anaerdbicamente en fermentaciones
sucesivas (78 pasajes) en un medio de cultivo con glicerol y empleando kanamicina
como agente de seleccion. Luego, la cepa fue tratada mediante un procedimiento
de mutagénesis quimica con nitrosoguanidina (Miller, 1972) y expuesta a una
segunda ronda de evolucion adaptativa (15 pasajes), siguiendo idéntico
procedimiento al anterior (Hu y Wood, 2010). El resultado fue la obtenciéon de una
cepa mejorada (Chwz), que produce 20 veces mas Hz (0,68 mmol Hz L™ h™") y crece
5 veces mas rapido que la cepa original (0,25 h™') en un medio con glicerol. La
actividad de la enzima glicerol deshidrogenasa (que transforma glicerol a DHA) en
Chw2 se incremento 4 veces respecto de Ccon, junto con un aumento en la actividad
de la enolasa (genera fosfoenolpiruvato a partir de glicerato-2-P). También fueron
identificadas represiones en ciertas vias metabdlicas que disminuyen el rendimiento
a Hp, como las enzimas aldolasas (gatYZ) y fructosa 1,6-bifosfatasa (fbp), que
consumen el glicerol-3-P de la via principal del metabolismo de glicerol, asi como
en el transportador que libera formiato hacia el periplasma celular (focA) (Figura
2.16) (Hu y Wood, 2010).
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Figura 2.16: Principales vias metabdlicas y expresiones génicas involucradas en la
sintesis de H, para la cepa de E. coli modificada (Cpwz), en relaciéon a la cepa BW25113
frdC (Ccon). En rojo aparecen los genes que fueron reprimidos y en verde los genes
inducidos (Hu y Wood, 2010).

2.9.6 Quimiometria

Todos los bioprocesos requieren la adopcion de un sistema de analisis y
ensayo, el cual, debido a las actividades caracteristicas de la biotecnologia, puede
ser cubierto eficientemente por la quimiometria. Esta es la disciplina dentro del area
de la quimica, que emplea la matematica, estadistica y Iégica formal con la finalidad
de seleccionar procedimientos experimentales 6ptimos, proveer la mayor cantidad
de informacién de interés a través del andlisis de datos, y favorecer la calibracién,
validacién y significancia de las mediciones analiticas (Massart y col., 1997).
Existen numerosas técnicas para la correcta recoleccion de datos (optimizacién de
parametros experimentales, disefio de experimentos, calibracion, procesamiento de
sefales) y para obtener informacion a partir de estos (estadistica, reconocimiento
de patrones, modelado, entre otros).

Como la quimiometria se fundamenta en gran medida en la experimentacion,
se debe disenar cuidadosamente para que brinde la informaciéon buscada, en
relacién a la cantidad de recursos disponibles y los gastos necesarios para su
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ejecucién. Cuando el tipo de estudio a realizar queda definido y las hipétesis de
investigacion son expresadas, el investigador debe desarrollar un disefio de
investigacion y aplicarlo al contexto particular de su estudio. Al realizar el disefio,
debe definirse un numero limitado de factores y los niveles en los que dichos
factores se evaluaran. Un factor es cualquier aspecto de las condiciones
experimentales que influye en el resultado obtenido en un experimento, mientras
que los niveles de un factor son los diferentes valores que dicho factor toma.
Ademas, el efecto de un factor se define como el cambio en la respuesta producida
por un cambio en el nivel del factor, y se lo conoce como efecto principal (Miller y
Miller, 1993). Intentar realizar en la practica el estudio de todos los factores
potenciales, es una tarea que insume demasiado tiempo y dinero, lo cual lo hace un
trabajo imposible. Sélo pueden ser investigados los efectos de los factores
seleccionados, mientras que los demas factores (desconocidos) deberian ser
mantenidos tan constantes como sea posible. Si al final del experimento se
pretende que las conclusiones obtenidas sean correctas, se deben identificar los
factores que influyen en el resultado e intentar controlarlos (Miller y Miller, 1993).

Cuando se realiza la formulacién de un medio de cultivo, un paso de marcada
importancia es la optimizacion de las concentraciones de los componentes, pues
estas influyen directamente sobre la cantidad de biomasa producida y los
rendimiento del ensayo (Nikerel y col., 2006). Para lograr dicha optimizacion, se
emplea el método univariado, el cual consiste en variar un Unico factor mientras los
demas se mantienen constantes. Los problemas del método aparecen ante la
necesidad de requerir un elevado numero de experimentos, sin garantizar el
hallazgo de la combinacién 6ptima de factores debido a la falta de analisis de las
interacciones presentes entre ellos (Leardi, 2009, Montgomery, 1991).

Una serie de técnicas alternativas al método univariado son utilizadas debido a
que presentan una mayor eficiencia. Una de ellas corresponde a la metodologia de
superficie de respuesta (RSM), la cual se basa en el ajuste cuadratico por
cuadrados minimos (QLS), y corresponde a una herramienta de gran utilidad para
su operador debido a que agiliza la forma de encontrar las condiciones 6ptimas de
un determinado proceso, ahorrando en gran medida tiempo, dinero y recursos.
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2.9.6.1 Metodologia de Superficie de Respuesta (RSM)

La metodologia de superficie de respuesta es un conjunto de técnicas
estadisticas basadas en el uso de analisis multivariado, y es ampliamente utilizada
en el disefio de experimentos, construccidon de modelos, evaluacion de efectos
simultdneos de varios factores y busqueda de condiciones éptimas de un proceso
con limitado numero de experimentos, con el objetivo de optimizar la variable de
interés (Tabandeh y col., 2008; Peregrina Pefa, 2000).

Cuando se aplica RSM a través de QLS, son empleados modelos matematicos
para construir una superficie que describe la relacion entre los factores y la

respuesta. La forma canoénica del modelo cuadratico se representa segun:

k k
y=Bo+ ZBiXi"‘ ZBiiXiZ + ZZ Bijxixj+ € (3.13)

i=1 i=1 i
donde y es la respuesta, k es el numero de factores, Bo es el término
independiente, B; son los coeficientes de los parametros lineales, x; y x; son los
factores (con i # j), y € es el residuo asociado a los experimentos. En el segundo
miembro de la Ecuacidn 3.12, el segundo término representa la contribucion lineal
de los factores; el tercero describe los efectos cuadraticos de los factores; y el
cuarto constituye la interaccion entre diferentes factores, con x; # x; (Almeida
Bezerra y col, 2008). Cuando el sistema presenta curvatura en la respuesta, esto
nos indica que existe al menos un término de segundo orden (de Aguiar y col.,
1995). La Ecuacidon 3.12 se ajusta generalmente por el método de cuadrados
minimos, técnica de analisis numérico en la que, teniéndose un conjunto de pares
ordenados (variable independiente, variable dependiente) y una familia de
funciones, se intenta encontrar, dentro de dicha familia, la funcion que mejor se
aproxima a los datos, de acuerdo con el criterio de minimo error cuadratico. Para
esto, se busca minimizar la suma de cuadrados de los residuos entre los puntos
generados por la funcién y los que corresponden a los datos (Plackett, 1972).

El Disefio Central Compuesto (DCC), uno de los disefios mas empleados,
surge de combinar un disefno factorial a dos niveles y un disefo estrella, constando
en total de 3 partes: un disefio cubico, en el cual el numero de experimentos esta
dado por N=2 (siendo K el nimero de factores); un disefio estrella, que se realiza
agregando mas niveles a una distancia o del centro, siendo 2K el niumero de puntos

axiales; y un punto central (No) con los niveles de todos los factores iguales al valor
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central, del que suelen prepararse 5 0 mas replicados. Normalmente se realizan 5 o
mas replicados debido a que en la construccion del disefio, se asume que el error
experimental se relaciona con la distancia al centro del mismo, aunque a veces
también es funcion de la distancia a los otros experimentos.

Para satisfacer la condicion de dependencia Unicamente de la distancia al
centro del disefo y la independencia de los otros experimentos, se usa un disefio
central compuesto rotable, en el que los puntos de la estrella son definidos por +a=
(2%)". Asi, un disefio experimental es rotable cuando la rotacién del disefio sobre el
punto central no altera los contornos de variancia, o que significa que la variancia
de la respuesta y predicha en algun punto x es funcién de la distancia al punto
desde el centro del disefo y no de la direcciéon (Araujo y Brereton, 1996; Myers y
Montgomery, 1995). Dado que la RSM ce centra en la optimizaciéon y no se conoce
la ubicacion del 6ptimo antes de comenzar el experimento, debe emplearse un
diseno que proporcione estimaciones igualmente precisas en todas las direcciones.

El QLS solo es util para aproximaciones cuadraticas; se observa que funciones
mas complejas requieren un numero mayor de experimentos (Desai y col., 2008).
RSM basado en QLS permite estimar las relaciones entre una o mas variables
independientes (o de entrada) y una o mas variables dependientes (o de salida,
llamadas respuestas). Para este método, se plantea un modelo que potencialmente
explique las relaciones que ocurren entre variables dependientes e independientes.

Estas técnicas han probado ser de enorme utilidad para el disefio, desarrollo,
mejoramiento y optimizacién de bioprocesos a escala industrial (Didier y col., 2007;
Almeida Bezerra y col.,, 2008). La técnica de RSM basada en QLS ha sido
ampliamente utilizada en diversos trabajos, como en la hidrélisis de residuos
lignoceluldsicos (Giordano y col., 2013), extraccién de polisacaridos (Yin y col.,
2011), intensificacién del almacenamiento de lipidos en Chlorella sp. (Giordano y
col., 2014), y en la producciéon de proteinas recombinantes en E. coli (Hao y col.,
2006) y bioinsecticidas (Moreira y col., 2007), entre muchos otros.

2.9.6.2 Funcion Deseabilidad

El célculo de la funcién deseabilidad es un método empleado para optimizar
procesos con multiples respuestas. Se basa en el concepto de que la calidad de un

proceso o producto con al menos una caracteristica no incluida en un limite




deseable, no es aceptable. Por este motivo, el desafio es encontrar condiciones
operativas que garanticen la obtencién de un valor de respuesta deseable.

La funcion deseabilidad parcial o individual (d) asigna un valor entre 0 y 1 para
cada combinacién de factores. Si el valor es 0, implica una combinacién no
deseable, mientras si es 1 asegura que toda una respuesta en particular tiene un
valor deseable simultaneamente. La construccién de funciones de deseabilidad
parcial depende de si cada respuesta (Yi(x)) debe ser maximizada, minimizada,
tener un valor dentro de un rango establecido o un valor objetivo.

Si la respuesta debe tener un valor objetivo, la funcién deseabilidad parcial es:

10 si Vi < Li
wt;
(—( Yi%‘)__LiLi)) sil; <y < T,
di(Yi(X)) = (yi(x) — Uy) wtj (3.14)
(%) si Ti < Vi < Ui
[0 siy; > Uj

donde L; es el limite inferior, U; es el limite superior y Ti representa el valor objetivo
para la respuesta yi(x), con L;< T; < U, wt;es el peso y su funcién es darle énfasis
a los limites superior o inferior, o al valor objetivo. Si el peso es 1, d; varia
linealmente entre 0 y 1. Si el peso es menor 0 mayor a 1, esto da menor o mayor
énfasis al objetivo, respectivamente (Derringer y Suich, 1980).

Si se busca maximizar la respuesta, la funcion deseabilidad parcial queda como:

[0 siyi(x) < L
| ] )\ W

di(yi(x)) = |<(y‘l(lx)_ LL‘)> sil; <yi(x) <U;  (3.15)
ll siy;(x) > U;

Si se desea minimizar la respuesta, la funcidén deseabilidad parcial es:

[1 siyi(x) < L;
(U — y)\™

di(vi(x)) = |(ﬁ> SiL, <y(0 < U, (3.16)
lo siyi(x) > U;

Cuando el objetivo se centra en que la respuesta se encuentre en un rango, la
funcion deseabilidad parcial se construye segun:

di(yi(x)) = [:) L <




G

El valor de la funcion deseabilidad global (D) se obtiene al combinar las
funciones de deseabilidad parciales. Se debe buscar que D tenga el mayor valor
posible al elegir los valores 6ptimos de cada uno de los factores. La ecuacién que la
describe es:

n 1/ 31T
D= (ﬂdi“) (3.18)
i=1

donde D es la funcién deseabilidad global y r; es la importancia relativa asignada a
cada respuesta, que implica un menor o mayor énfasis, dependiendo de su valor, y
puede ser asignada a cada una de las deseabilidades parciales. De igual manera
que las funciones de deseabilidad parciales, la funcion deseabilidad global puede
variar entre 0 (condiciones que no satisfacen al menos uno de los requerimientos) y
1 (todas las respuestas tienen valores deseables, simultaneamente). La mejor
combinacién de factores sera la que obtenga el mayor valor de D. Ademas, si se
logra combinar RSM con la funcién deseabilidad global, podra obtenerse una
herramienta muy eficaz y aplicable para la determinacién de las condiciones
operativas 6ptimas del sistema bajo estudio (Tabandeh y col., 2008).

Una vez finalizado el procesamiento de toda la informacién, es posible obtener
un modelo que explique las relaciones entre las diferentes variables del sistema.
Los objetivos planteados al realizar una experimentacioén son definir los valores de
los factores a investigar (conocimiento inicial del sistema), determinar la influencia
de los factores sobre las respuestas de interés (identificacion de influencias e
interacciones entre factores), optimizar la/s respuesta/s (identificacién de valores
que dan mejores respuestas), y determinar el efecto de variaciones no controladas
sobre la/s respuesta/s (determinacion de la robustez) (Massart y col., 1997).

El marcado interés relacionado al estudio de los procesos cataliticos y los
sistemas biolégicos para la transformacién del glicerol reside en el valor actual que
posee este compuesto, dado que representa un subproducto de una industria en
constante crecimiento, y que al mismo tiempo es econdmico, renovable y
abundante, lo que permite contribuir a un desarrollo medioambiental mas sostenible
y a producir menores niveles de contaminacién. La obtencion de compuestos con
valor agregado y/o energético, como H, y GS, a través de ambas vias, incrementa
enormemente el valor de esta materia prima debido a que se generan productos de
gran aplicabilidad y utilidad industrial, asi como energia que puede ser empleada en
la agricultura, en el ambito doméstico, y no menos importante en el sector de
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transporte, 1o que permitird mejorar el sistema de produccién y al mismo tiempo
generar un impacto medioambiental relativamente bajo. Finalmente, aunque ambas
vias presentan diferencias entre si, las ventajas propias de cada proceso permiten
efectuar estudios cada vez mas intensivos en estas areas, realizando aportes que
permitan dilucidar los mecanismos involucrados y de esta manera producir mayores
conocimientos respecto a esta tematica de remarcado interés actual.
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Capitulo O

Materiales y Métodos



Materialesy M &

3.1 Procesos cataliticos
3.1.1 Preparacion de catalizadores

3.1.1.1 Acondicionamiento del soporte

Los catalizadores se prepararon utilizando como soporte una muestra comercial
de alumina (y-AloO3) (CK-300, Akzo Nobel), que presenta una superficie especifica
de 199 m? g y volumen de poros de 0,51 cm® g segln especificaciones del
fabricante. Los pellets comerciales (cilindros de 0,2 cm D.E. x 0,8 cm longitud)
fueron molidos con un mortero de ceramica y tamizados, recuperando la fraccién
35-80 mesh para la preparacion. Los finos de y-Al.Os; fueron prensados en un
pastillero de metal a una presion de 0,4 MPa, y las pastillas formadas fueron luego
molidas y tamizadas para reutilizar la fraccion 35-80 mesh. El material fue
previamente calcinado en un reactor de cuarzo y en corriente de aire (50 mL min’™),
con una rampa de calentamiento de 5°C min” hasta 600°C, manteniendo esta
temperatura por 3 h, y enfriado hasta temperatura ambiente. Previo a su utilizacion,
el material fue acondicionado en estufa a 110°C durante 1 h y enfriado hasta
temperatura ambiente en desecador para evitar la absorcién de humedad ambiente.

3.1.1.2 Preparacion de las soluciones de metales

En base a estudios previos (Sanchez, 2010), se evalud la preparacién de
catalizadores de niquel sobre alumina con cargas de 4,0 y 5,0% p/p de Ni. El
precursor de Ni utilizado fue nitrato de niquel hexahidratado (Ni(NOs).-6H20,
Anedra). Los metales cobalto y cerio se seleccionaron como elementos promotores
a agregar en los catalizadores de Ni sobre Al,O3. Se seleccion6 el material con una
carga de 4,0% p/p de Ni se seleccion6 para evaluar 4,0 y 12,0% p/p de Co,
mientras que el material con 5,0% p/p de Ni para evaluar 2,0; 4,0 y 6,0% p/p de Ce.
Los precursores de Co y Ce fueron las sales de sodio hexanitrocobaltato (lll)
(NazCo(NOz)s, Sigma) y nitrato de cerio hexahidratado (Ce(NOs).-6H.0, Alfa
Aesar), respectivamente.

Para realizar los célculos, se tuvo presente el limite de solubilidad de las sales
empleadas, siendo 940, 720 y 1754 g L' en agua a 20°C, para Ni(NOs)2-6H:0,
NazCo(NO2)s y Ce(NOs)2-6H20, respectivamente. Las concentraciones finales de
las soluciones de metales a preparar fueron calculadas considerando la carga de
metal a depositar sobre el soporte y el volumen de poro del mismo, el cual equivale
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al volumen de solucién a utilizar. La formula empleada para el célculo de cada
concentracion fue:

siendo:
Csoi concentracion de la solucion de metal [g metal L.
L: carga de metal en el catalizador [g metal (100 g catalizador)™].
Vp: volumen de poro del soporte [L (g catalizador)™].
De esta manera, las concentraciones de las soluciones preparadas fueron: 78,4
y98,0gNiL";784y2352gCoL";y39,2;784y1176gCel™.

3.1.1.3 Impregnacion del soporte

Las impregnaciones sobre el soporte y-Al,O3 se realizaron utilizando la técnica
de humedad incipiente. El procedimiento de impregnacién consisti6 en agregar,
utilizando una bureta graduada, la solucién del metal precursor gota a gota sobre
un vaso de precipitado conteniendo el soporte, hasta humedecer toda la masa, y
manteniendo una constante agitaciéon manual. El punto final de la impregnacion se
observa cuando las particulas humedas del soporte permanecen bien unidas aun
con vigorosa agitacion. El volumen de solucion agregada (expresado en mL)
deberia coincidir con el volumen de poro del soporte (expresado en mL g™),
pudiendo cometer un error de + 5% del valor normal. En caso de diferir del valor
real, el volumen de solucion utilizado se compar6 con el calculado, de forma de
realizar el ajuste de la carga de metal obtenida.

Los materiales preparados a partir de las soluciones de Ni y Ce, asi como el
correspondiente a la menor carga de Co, fueron impregnados directamente en una
Unica etapa, mientras que fueron necesarias dos impregnaciones sucesivas para
llegar a obtener el material con 12,0% p/p de Co, dado que el limite de solubilidad
de la sal impedia la impregnacién en una sola etapa. Finalizada cada impregnacion,
los materiales fueron mantenidos en desecador a temperatura ambiente durante 4 h
para permitir que las especies metdlicas interactien con el soporte. Luego, cada
catalizador fue colocado en estufa a 110°C durante toda la noche, para eliminar el
agua por evaporacion. Las muestras impregnadas fueron identificadas como yMe-
xNi/Al,O3, donde “y” corresponde a la carga de promotor adicionada, “Me”
corresponde al metal adicionado como promotor (Co o Ce), mientras que “X”

representa la carga de Ni depositada sobre el soporte y-Al2Os.
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3.1.1.4 Pretratamiento del material impregnado

Los catalizadores preparados fueron pretratados en un reactor tubular de
cuarzo (1,2 cm D.I. x 30,0 cm longitud), de lecho fijo y flujo continuo descendente,
con calefaccion proporcionada por un horno eléctrico con controlador-programador
de temperatura (N2000, Novus) y termocupla tipo K. Cada catalizador recibié un
pretratamiento particular, de acuerdo a lo reportado en la bibliografia existente y de
acuerdo a las especies presentes.

Todos los catalizadores fueron calcinados en corriente de aire (50 mL min™).
Para los materiales 4Ni/Al,O3 y 5Ni/Al,O; se empled una rampa de calentamiento
de 8°C min"' hasta 500°C, manteniendo esta temperatura durante 3 h. Para 4Co-
4Ni/Al03 y 12C0-4Ni/Al,O3, se usé una rampa de calentamiento de 4°C min™' hasta
500°C, manteniendo esta temperatura por 2 h. Para 2Ce-5Ni/Al,O3, 4Ce-5Ni/Al,O3 y
6Ce-5Ni/Al,Os, la rampa de calentamiento fue 8°C min™' hasta 500°C, manteniendo
esta temperatura durante 3 h. Luego de cada calcinacién, los materiales fueron
enfriados hasta temperatura ambiente en corriente de N2 (40 mL min™). Finalmente,
los materiales fueron reducidos en corriente de Hz (100 mL min™"). Para 4Ni/Al,O3 y
5Ni/Al;Os se utilizd una rampa de calentamiento de 5°C min” hasta 300°C,
manteniendo esta temperatura durante 3 h, mientras que para 4Co-4Ni/Al,O3 y
12C0-4Ni/Al,O3 la rampa fue 5°C min” hasta 400°C, manteniendo la temperatura
por 3 h. Con 2Ce-5Ni/Al,O3, 4Ce-5Ni/Al,O; y 6Ce-5Ni/Al,O3, la rampa de
calentamiento fue 5°C min™' hasta 600°C, manteniendo la temperatura 3 h.

3.1.2 Caracterizacion fisicoquimica de materiales

3.1.2.1 Espectroscopia de Emision Optica por Plasma Inductivo

El andlisis elemental de los metales presentes en los catalizadores (niquel,
cobalto y cerio) se realizd usando espectrometria de emision éptica por plasma de
acoplamiento inductivo (ICP-OES), con un equipo Optima 2100 DV (Perkin Elmer),
usando un detector CCD conectado a una computadora con un software especial
de adquisicién de datos. Antes de efectuar las mediciones, los catalizadores
reducidos (condiciones en seccion 3.1.1.4) fueron molidos hasta obtener un fino
polvo, y colocados en estufa a 110°C durante 2 h para permitir su
acondicionamiento. Luego, se efectué el pesado exacto de cada muestra con
balanza analitica (AUY 220, Shimadzu) y se procedi6é a realizar una digestiéon con
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una mezcla de acidos clorhidrico y nitrico (ambos P.A., Cicarelli), en una relacion
3:1, empleando un digestor rotativo (Start D, Millestone). Posteriormente, las
muestras fueron llevadas a volumen final de trabajo e inyectadas en el equipo.

3.1.2.2 Adsorcion fisica de N,

El area superficial especifica, volumen de poros, didametro medio de poros y
distribucién de tamano de poros de los materiales fueron determinados mediante un
sortémetro (Autosorb-1C, Quantachrome), conectado a una computadora que
posee un software especial de adquisicion de datos. Previo a las mediciones, las
muestras reducidas (condiciones en seccion 3.1.1.4) fueron secadas en estufa a
110°C durante 24 h. Para cada experiencia, entre 50 y 100 mg de muestra fueron
cargados en un reactor tubular de cuarzo abierto en un solo extremo (0,4 mm D.I. x
25,0 cm longitud, con un bulbo en el extremo inferior) y conectadas en el Puerto 1,
para el desgasado a 200°C durante 2,5 h con una presién de 1,0 MPa. Luego, el
reactor fue transferido al Puerto 2, iniciando posteriormente el andlisis que permite
obtener las isotermas de adsorcion en el rango completo de presiones relativas,
empleando N liquido a -196°C. El &rea superficial especifica se calcul6 a partir del
método BET, el diametro medio de poros con el método BJH, y la distribucion de
tamano de poros con la ecuacion de Kelvin, empleando el valor de 16,2 A2 como el
area de seccion transversal que presenta la molécula de N, fisicamente adsorbida.

3.1.2.3 Difraccion de Rayos X (DRX)

La estructura cristalina de los materiales fue determinada empleando un
difractémetro de rayos X (XD-C1, Shimadzu) equipado con goniédmetro de
geometria Bragg-Brentano 6/26, conectado a una computadora con software de
adquisicion de datos, disponible en CENACA. Las muestras, previamente reducidas
(condiciones en seccién 3.1.1.4) y secadas en estufa a 110°C durante 24 h, fueron
molidas a punto talco en mortero de agata y colocadas en portamuestra de vidrio.
La deteccion se realiz6 utilizando radiacion K, de Cu (1,5406 A), velocidad de
barrido 12 min™', voltaje 30 kV y corriente 40 mA, evaluando el angulo de difraccién
para 26 en modo continuo entre 10 y 90°. A partir de los analisis DRX, se calcularon
los diametros de cristal de NiO para cada catalizador, utilizando la ecuacién de
Scherrer (Cullity y Stock, 2001), mediante la linea de difraccion de NiO a 26 = 43,3%:
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siendo:

Tc: tamano de cristal (similar al tamano medio de los dominios cristalinos) [A].
k: constante de forma (0,9 para cristales esféricos) [adimensional].

A: longitud de onda de los rayos X [A].

B: ancho del pico de maxima intensidad a la altura media (FWHM) [radianes].
6: angulo de Bragg [grados].

3.1.2.4 Espectroscopia Infrarroja con Transformada Fourier (FTIR)

Las frecuencias caracteristicas de los grupos quimicos presentes en los
materiales fueron analizadas utilizando un espectrémetro infrarrojo (IR Prestige-21,
Shimadzu) con un detector de temperatura controlada de alta sensibilidad
(DLATGS), conectado a una computadora con el software de adquisicién de datos,
disponible en CENACA. Las muestras, que fueron previamente reducidas
(condiciones en seccion 3.1.1.4) y secadas en estufa a 110°C durante 24 h, se
diluyeron al 1% con bromuro de potasio (KBr, Merck) y molidas en mortero de
agata, para asegurar una muestra finamente particulada y homogénea. Luego, se
preparé un disco fino por prensado a 0,4 MPa, de aproximadamente 1 cm de
diametro, suficientemente resistente para ser colocado en una celda de cuarzo y
transparente para ser atravesado por el haz de luz incidente que emite en toda la
region del infrarrojo. La celda de trabajo posee dos ventanas de CaF, en cada
extremo y opera bajo completo vacio. La medicién del espectro se realiz6 en la
regién comprendida entre 4000 a 1000 cm™, empleando resolucién de 4 cm™’,
apertura de fuente de 1,8 y realizando 40 escaneos por medida.

3.1.2.5 Reduccion a Temperatura Programada (RTP)

La reducibilidad de las especies presentes se estudié utilizando un equipo de
RTP (TP2002S, Ohkura), conectado a una computadora con el software de
adquisicion de datos, disponible en CENACA. Las muestras, sin pretratar, fueron
secadas en estufa a 110°C durante 24 h. Para cada experiencia, 50 mg de muestra
fue cargada en un reactor tubular de cuarzo (0,6 cm D.l. x 24,0 cm longitud),
soportando el material sobre un lecho de lana de cuarzo, siendo operado con flujo
continuo descendente y calefaccion proporcionada por un horno eléctrico con
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controlador-programador de temperatura y termocupla tipo K (Omega). El lecho de
lana de cuarzo fue reemplazado entre diferentes muestras para evitar las
contaminaciones cruzadas. Previo a cada ensayo, las muestras fueron calcinadas
in-situ en corriente de aire (50 mL min™"), con rampa de calentamiento de 8°C min™
hasta 500°C, manteniendo esta temperatura por 3 h, enfriando luego en corriente
de N2 (100 mL min™) hasta temperatura ambiente. La reduccién final se efectué en
corriente de 1,8% de Hz en Ar (100 mL min™"), con rampa de calentamiento de 10°C
min™' de 30 a 900°C, midiendo el consumo de H. de forma continua con un DCT.

3.1.3 Evaluacion catalitica en reformado en fase gas del glicerol

3.1.3.1 Sistema de reaccion

El comportamiento catalitico de los materiales durante el reformado de glicerol
en fase gas fue evaluado en un sistema de reaccién compuesto basicamente por
vaporizador, reactor y condensador, segun muestra esquematicamente la Fig. 3.1.
Este sistema consistié en un reactor tubular de cuarzo (1,2 cm D.l. x 40,0 cm
longitud), de lecho fijo y operado con flujo continuo descendente, previamente
cargado con 500 mg de catalizador, y calefaccion proporcionada por un horno
eléctrico con controlador-programador de temperatura (2416, Eurotherm) y
termocupla tipo K. Previo al reactor, se encuentra conectado un vaporizador de
vidrio, el cual fue alimentado con dos corrientes diferentes: una gaseosa, de helio a
15 mL min™' (carrier del sistema) y otra liquida, de solucién acuosa de glicerol
(50,0% plv, Cicarelli) a 0,17 mL min™. La corriente de helio fue alimentada con un
controlador de flujo masico (CFM) (GFC171, Aalborg) por la parte superior del
vaporizador, permitiendo modificar la presién parcial del sistema. La alimentacion
liquida fue impulsada por una bomba de jeringa (74900, Cole Parmer) de velocidad
controlada, que ingresa al vaporizador por una conexion en diagonal, con tapa
roscada y septo, a través de una aguja. El vaporizador se encuentra alojado en un
modulo calefaccionado a 200°C mediante resistencia eléctrica, la cual es controlada
con un varivolt mecanico (MEI162, Variostat), favoreciendo la vaporizacién del
liquido alimentado al sistema; ademas, esta relleno con vidrio molido para disminuir
el volumen muerto y aumentar la superficie de intercambio de calor. Posterior al
reactor, se encuentra conectado un condensador de vidrio que permite retener la
fraccién condensada, y posee un tubo de vidrio graduado con robinete especial en
su parte inferior que facilita la medida del volumen condensado y la extraccion
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periddica de dicha fraccién, mientras los gases no condensados eluyen por una
salida superior hacia dos valvulas de muestreo en linea que conectan a sendos
sistemas de deteccion y luego hacia un sistema de exhausion de gases fuera del
laboratorio.

Para la operacién del sistema, se procedié a cargar el catalizador en el reactor,
conectar el vaporizador y condensador al reactor, habilitar la alimentacion de helio y
controlar todas las conexiones para determinar que no existan pérdidas. Luego, se
habilitd el calentamiento del mddulo de calefaccién del vaporizador y el programa
de temperatura utilizado en el reactor, el que consisti6 en una rampa de
calentamiento de 8°C min” hasta la temperatura final de operacién, la cual fue
mantenida durante todo el tiempo de reaccién. El inicio del tiempo de reaccion se
considero a partir del momento en que se comenzé a alimentar la solucion acuosa
de glicerol mediante la bomba de jeringa.

La evaluacién de los catalizadores durante la reaccién de reformado en fase
gas del glicerol fue realizada empleando diferentes condiciones de operacién:
temperatura de reaccion 300, 500 6 700°C; presién 0,1 MPa; velocidad espacial
masica horaria (VEMH) 10,0 h; relacién molar carrier:agua:glicerol (RMCAG)
0,7:6:1, (relacién molar agua:glicerol, RMAG 6:1) y flujo de alimentacién de glicerol
(FAG) 0,17 mL min™', evaluando los resultados obtenidos durante 8 horas de
reaccion. Todos los catalizadores fueron pretratados in-situ (condiciones en seccion
3.1.1.4), observandose en la Fig. 3.1 los circuitos correspondientes a los gases
utilizados en cada etapa y conectados al sistema de reaccion.

Las principales variables operativas utilizadas durante el estudio de la reaccion
fueron previamente seleccionadas considerando en forma complementaria el
trabajo de tesina desarrollado en la tematica para obtener el titulo de grado, previo
al desarrollo de la beca de doctorado. Las relaciones molares agua:glicerol (RMAG)
evaluadas fueron 16:1, 6:1 y 3:1. La relacién 16:1 present6é la mayor proporcién de
agua en solucién, lo que permitié lograr una mayor estabilidad durante la reaccién y
facilité la evaluacion del comportamiento catalitico de los materiales utilizados en
reacciones prolongadas. La relacion 3:1 fue una condicién en la que, debido a la
menor cantidad de agua y consecuente mayor concentracion de glicerol, favorecio
la formacion de depdsito carbonoso sobre el catalizador durante la reacciéon con
una marcada reduccion de la actividad catalitica, siendo utilizada como condicién
extrema para acelerar los procesos de desactivacion y evaluarlos durante la
reaccion de reformado en fase gas. La relacion 6:1 fue seleccionada como

Lic Esteban A. Sanchez
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condicién estandar para efectuar los ensayos sistematicos con catalizadores mono

y bimetalicos presentados en la tesis doctoral, permitiendo realizar comparaciones
entre los comportamientos cataliticos de los mismos. Por tanto, esta condicion
correspondi6 a un valor intermedio entre dos condiciones extremas evaluadas. Las
diferentes RMAG fueron obtenidas modificando la concentracién de la solucién
acuosa de glicerol preparada para alimentar el sistema de reaccién, las cuales
fueron 25, 50 y 72% plv.

El flujo de alimentacion de glicerol utilizado fue 0,17 mL min™, el cual se
determin6 en base a una busqueda bibliogréafica, seleccionando un valor que fuera
adecuado para el proceso continuo de reformado en fase gas y que al mismo
tiempo no generara tiempos de residencia demasiado prolongados en el reactor.
Una vez seleccionado el flujo de alimentaciéon de la solucion de glicerol, fueron
ensayadas diferentes velocidades espaciales méasicas horarias (VEMH), las cuales
fueron 6,7; 10,0 y 20,0 h'. Esto se logr6 modificando la masa de catalizador
utilizada en el sistema de reaccién (250, 500 y 750 mg), lo que permitié determinar
durante el reformado en fase gas de glicerol que la masa 6ptima de catalizador
correspondié a 500 mg, lo que definié a 10 h™ como el valor 6ptimo de VEMH.

Las presiones parciales del sistema también fueron modificadas, variando el
flujo del gas inerte co-alimentado con la solucién acuosa de glicerol, y evaluando
flujos de 15, 35 y 55 mL min™' de helio, lo cual permiti6 identificar al menor de ellos
como el valor éptimo para la reaccién.

Debido a que la temperatura de reaccién es un parametro que interesa evaluar
durante la reaccién de reformado en fase gas, el rango de temperatura inicialmente
seleccionado fue 500-700°C. Sin embargo, luego también se decidi6 evaluar el
comportamiento a 300°C para analizar la composicion de los productos gaseosos y
condensados obtenidos, y particularmente el depésito carbonoso formado sobre el
catalizador, siendo un parametro de referencia para comparar los distintos
catalizadores evaluados.

Para asegurar el control quimico y determinar la ausencia de control difusional
en el sistema de reaccion utilizado, fueron realizadas una serie de reacciones
cataliticas de reformado en fase gas de glicerol, empleando el catalizador 5Ni/Al,O3
(con masas de 250, 500 y 750 mg) y N> como gas carrier (con flujos de 20, 40 y 60
mL min”). Las reacciones fueron llevadas a cabo realizando modificaciones en el
flujo de gas carrier alimentado al sistema, asi como en la masa de catalizador del
lecho del reactor. Esto permitié determinar que los valores obtenidos en dichas

Lic Esteban A. Sanchez
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reacciones (9 en total) fueron similares aun modificando las variables del sistema, y
permitieron seleccionar las condiciones de trabajo adecuadas que aseguraban la
reaccion bajo control quimico.

3.1.3.2 Seguimiento de la reaccion

El analisis de los productos generados y del reactivo consumido durante la
reaccion fue realizado por cromatografia de gases. La fraccion de gases y
compuestos no condensados eluyente del sistema de reaccién fue analizada al
momento de la reaccion empleando dos cromatografos en paralelo. El primer
equipo (GC-2014, Shimadzu) conté con una vélvula de muestreo de 6 vias
calefaccionada, que permitié inyectar 110 puL de la corriente gaseosa en una
columna Carboxen-1006 PLOT (Supelco) de 0,53 mm D.I. x 30 m longitud, la cual
fue operada con el programa: 8 min a 40°C, rampa de calentamiento 10°C min’
hasta 100°C, mantenimiento a dicha temperatura durante 8 min. La columna
emple6 helio como gas carrier con un flujo de 8 mL min™", y recibié un flujo adicional
de helio de 8 mL min™' proveniente del barrido de la valvula de muestreo.
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Figura 3.1: Esquema del sistema de analisis utilizado para la evaluacién catalitica

mediante reformado del glicerol en fase gas.
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El detector utilizado fue un TCD, el cual se operd con un flujo de helio en la
rama de referencia de 15 mL min™', y permiti6 identificar los gases Hp, CO, CO, y
CH4. El segundo equipo (Star 3400, Varian) también conté con una valvula de
muestreo de 6 vias calefaccionada, que permitié inyectar 200 UL de la corriente
gaseosa en una columna GS-Alumina (J&W) de 0,53 mm D.l. x 30 m longitud,
operada con el programa: 5 min a 70°C, rampa de calentamiento de 8°C min™" hasta
110°C, rampa de calentamiento de 10°C min™' hasta 185°C, mantenimiento a dicha
temperatura por 5 min. La columna empleé N> como gas carrier con un flujo de 6
mL min™", siendo el flujo adicional de N> de 40 mL min™" proveniente del barrido de
la valvula de muestreo inyectado a un sistema split/splitless. El detector utilizado
fue un FID, el cual se operé con un flujo de Hz de 30 mL min™' y de aire de 240 mL
min”', logrando identificar los gases desde C; (metano) a Cs (hexano). La
informacién suministrada por el TCD fue adquirida mediante PC con un software
especial de adquisicién de datos, mientras que para el FID se empleé un integrador
(CR3A, Shimadzu).

La fraccion condensada (muestra colectada cada 1 h) se analizé luego de
finalizar la reaccion por cromatografia de gases (GC-2014, Shimadzu). Se inyecté 3
uL de muestra con una jeringa cromatografica (Microliter 701 N, Hamilton) en una
columna CBP20-S25-050 (Shimadzu) de 0,32 mm D.l. x 25 m longitud, que fue
operada con el programa: 4 min a 35°C, rampa de calentamiento 20°C min™" hasta
200°C, mantenimiento de la temperatura por 20 min, rampa de calentamiento de
20°C min' hasta 220°C, y mantenimiento de la temperatura por 3 min. Esta
columna emplea N> como gas carrier con un flujo de 2,25 mL min™'. El detector
empleado fue un FID, operado con un flujo de Hz de 30 mL min™' y de aire de 240
mL min™', permitiendo identificar los compuestos condensados (disueltos en agua) y
el glicerol remanente en las muestras colectadas, asi como la cantidad de glicerol
alimentada al sistema por inyeccion directa de la solucion de glicerol inicial.

3.1.3.3 Cuantificacion de resultados

Los productos gaseosos generados durante el reformado en fase gas fueron
cuantificados empleando sendos patrones de gases certificados: para identificacién
de los compuestos gaseosos livianos (detectados con TCD) se utilizé un patrén de
gases especiales conteniendo H,, CO, CO, y CH4, mientras que para identificar los
compuestos gaseosos de mayor peso molecular (detectados con FID) se utilizd otro
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patron de gases especiales conteniendo desde Ci (CH4) hasta Cg (hexano). Las
concentraciones de compuestos gaseosos fueron calculadas segun la ecuacion:
Cinc Ci patr

= (3.3)
Ainc Ai patr

Siendo:

Cinc: concentracion del compuesto incdgnita (moles).

Airc: area del pico cromatogréafico del compuesto incégnita.

Cipatr: concentracion del compuesto “i” en el patrén certificado (moles).
Aiparr: area del pico cromatografico del compuesto “i” en el patron certificado.

Dado que ambos patrones de gases certificados poseen metano (CH.), la
vinculacién entre los dos analisis de la fase gaseosa (obtenidos con DCT y FID) fue
realizada mediante interrelacion de areas de CHa.

La cuantificacién de los principales productos liquidos obtenidos en la reaccion
de reformado, asi como el glicerol remanente (sin reaccionar), fue realizada por el
Método de Estandar Interno (Skoog y Leary, 1994), empleando una solucién de n-
butanol (99%, BDH). El método consistié en anadir a la muestra incégnita una
cantidad conocida de n-butanol (sustancia diferente a los analitos a determinar y
que eluye sin superponerse a ningun compuesto), y comparar la respuesta obtenida
mediante cromatografia gaseosa para esta muestra y para soluciones de diferentes
concentraciones de cada analito puro con una cantidad conocida de n-butanol.

Los principales compuestos liquidos identificados fueron acetona (Ac), metanal
(MeAL), etanal (EtAL), 1,2-etanodiol (1,2-EtDOL), 1,2-propanodiol (1,2-PDOL), 1,3-
propanodiol (1,3-PDOL), propenal (PrENAL), 2-hidroxietanal (2-HEtAL), 2,3-
dihidroxipropanal (2,3-DHPAL) y monohidroxiacetona (MHA). Para la preparacién
de las curvas de calibrado, en matraces de 10 mL se procedié a realizar pesada
exacta de las masas detalladas en la Tabla 3.1, para luego enrasar con agua
destilada, obteniendo una solucién madre de cada compuesto con concentraciones
finales mostradas en la Tabla 3.1. La solucién de estandar interno se preparo en
matraz de 10 mL, pesando una masa exacta de 150 mg de n-butanol, para luego
enrasar con agua destilada, obteniendo una concentracién final de 15 g L. Para
construir las curvas para cada compuesto, se realizaron tres diluciones de cada
solucién madre y la solucion madre de n-butanol se diluyé 5 veces. Para ello, en
tubos eppendorfs y empleando micropipeta se prepararon las muestras para
analizar, adicionando 200 pL de solucion de n-butanol (dilucién=1/5), luego los




volumenes para cada compuesto y para cada punto de la curva mostrados en la
Tabla 3.1, y finalmente se llevé hasta un volumen final de 1 mL.

Tabla 3.1: Masas (g), concentraciones de solucién madre, Csy (g L) y volimenes de
soluciébn madre, Vsu (uL) utilizados durante la cuantificacion de los compuestos

identificados en la fraccion liquida de la reaccién de reformado en fase gas.

Compuesto Masa Csm Vsm 1 Vsm 2 Vsm 3

(pureza) (9) (gL (pL) (pL) (pL)
Ac (99,5) 8,00 800 10 20 50
MeAL (35,0) 10,80 1080 10 20 50
EtAL (90,0) 11,00 1100 2 5 10
1,2-EtDOL (90,0) 11,00 1100 i 2 5
1,2-PDOL (99,5) 10,50 1050 2 5 10
1,3-PDOL (98,0) 10,50 1050 2 5 10
PrENAL (99,0) 8,00 800 2 5 10
>-HEAL (99,0) 8,00 800 2 5 10
2,3-DHPAL (98,0) 14,50 1450 2 5 10
MHA (90,0) 10,80 1080 i 2 5

Para la preparacién de la curva de calibrado correspondiente al glicerol
remanente, en un matraz de 10 mL se procedié a realizar pesada exacta de la
masa de glicerol (5 g), para luego enrasar con agua destilada, obteniendo la
solucién madre con una concentracion final de 500 g L. La solucién de estandar
interno se prepar6 de idéntica forma que la descripta anteriormente. Para construir
la curva para el glicerol, se realizaron cinco diluciones de la solucibn madre,
mientras que la solucibn madre de n-butanol se diluyé 5 veces. En tubos
eppendorfs y empleando micropipeta, se adicioné 200 pyL de la solucion de n-
butanol (d=1/5), luego los volumenes para cada dilucion del glicerol (10, 20, 50, 100
y 150 pL, correspondientes a las diluciones 1/100, 1/50, 1/20, 1/10 y 1/6,67,
respectivamente), y finalmente se llevé a volumen final de 1 mL. Para cuantificar las
muestras incognitas en fase liquida, en tubos eppendorfs y empleando micropipeta,
se adiciond 200 pL de la solucién de n-butanol (d=1/5), 500 puL de cada muestra
incognita (d=1/2), y finalmente se llevo a volumen final de 1 mL con agua destilada.

Todas las muestras preparadas fueron analizadas por cromatografia de gases
(GC-2014, Shimadzu), inyectando 3 uL de cada muestra con jeringa cromatografica
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(Microliter 701 N, Hamilton) en una columna CBP20-S25-050 (Shimadzu),
empleando las condiciones operativas descriptas en la seccion 3.1.3.2. Cada punto
de la curva se realizé por triplicado. La curva de calibrado para cada compuesto se
construy6 graficando la relacion entre las areas de los picos de cada compuesto
incégnita y del n-butanol (Ainc / Ag) en funcién de la relacion de concentraciones de
cada compuesto incognita y del n-butanol (Circ / Cg|), para cada punto de la curva.
Finalmente, con la ecuacion de la recta fue posible calcular Ci,., dado que “y”
corresponde a la relacién Ai.c/Agl en la curva de calibrado, mientras que “X” es la
relacién Cinc/Cgj, Segun se observa en la siguiente ecuacion:
Ainc Cinc

=A
Ag Cer

+B (3.4

siendo:
Airc: area del pico cromatogréafico del compuesto incégnita.
Ag: area del pico cromatografico del Estandar Interno.
Cinc: concentracion del compuesto incégnita (g L™).
Cei: concentracion del Estandar Interno (g L™).
A: pendiente de la curva de calibrado.
B: ordenada al origen de la curva de calibrado.
Luego, conociendo las concentraciones de cada compuesto en la fase acuosa y
los volumenes de cada fraccién liquida recuperados durante la reaccion, fue posible
calcular los moles obtenidos para cada compuesto en dicha fraccion.

3.1.3.4 Calculo de parametros

Los parametros utilizados para evaluar el desempefio de los catalizadores
durante el reformado en fase gas del glicerol fueron: conversion total de glicerol
(X71), conversion de glicerol en productos gaseosos (Xg), conversidon de glicerol en
productos liquidos (X.), relacién de gas de sintesis (Rgs), selectividades a Hz (Sh2)
y a productos que contienen C (Sc), y rendimientos a Hx (Yn2) y a productos que
contienen C (Y¢).

La Xt (Dieuzeide y col., 2012) fue calculada a partir de los moles de glicerol
alimentado y de glicerol eluyente del sistema de reaccion, dado por:

Ngji
Xp(%) = —2£ 100 (3.5)

glie
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Ngjic = Ngie — Ngjis  (3.6)
siendo:
Ngic: Moles de glicerol consumidos en la reaccion (mol).
Ngi,e: Moles de glicerol alimentados al sistema de reaccion (mol).
Ngi,s: Moles de glicerol eluyentes del sistema de reaccion (mol).

La Xg (Pompeo y col., 2012) fue obtenida a partir de los moles de los
principales compuestos gaseosos obtenidos y los moles de glicerol alimentados
durante la reaccién, segun:

>n

ﬁ x 100 (3.7)
glie

Xg(%) =
siendo:
nic: moles del compuesto gaseoso “i” eluyente del sistema de reaccién (mol).
Ngi,e: Moles de glicerol alimentados al sistema de reaccién (mol).
La X_ (Pompeo y col., 2012) se defini6 a partir de los moles de glicerol
alimentado y eluyente del sistema de reaccién, junto con la conversion de glicerol

en productos gaseosos, segln:

Ngji
X.(%) = (ix 100)— Xe (3.8)

Ngjje
siendo:

Ngic: Moles de glicerol consumidos en la reaccion (mol).

Ngi,e: Moles de glicerol alimentados al sistema de reacciéon (mol).
Xa: conversion de glicerol en productos gaseosos (adimensional).

Para evaluar el ajuste entre la cantidad de productos generados durante la
reaccion y los reactivos alimentados se desarroll6 un balance de masa
considerando los compuestos a la entrada y a la salida del sistema de reaccion.
Para la entrada, se consideré los reactivos glicerol y agua, calculando los moles
individuales de C, H y O que fueron alimentados al sistema, a partir del flujo
seleccionado de la solucién acuosa de glicerol, corroborado con la lectura de
volumen exacto inyectado mediante bomba de pistdon durante el tiempo total de
operacion y la pesada de reactivos para asegurar la concentracién seleccionada de
solucién acuosa de glicerol. Respecto a la salida, fueron calculados los moles
finales de C, H y O obtenidos para los compuestos gaseosos (no condensables) y

Lic Esteban A. Sanchez
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liquidos (condensables), junto con los moles de C correspondientes al depésito
carbonoso formado, para el cual no se cerrd el balance de H y O. Para realizar
estos calculos, se procedid; i) para los compuestos gaseosos se midié en forma
periddica el flujo de gas eluyente del sistema de reaccién (suma de gas carrier,
alimentado con controlador de flujo masico, mas el aporte de los productos no
condensados) utilizando un caudalimetro calibrado, siendo la composicion molar
determinada con los analisis en linea con DCT y FID citados en Materiales y
Métodos; ii) para los compuestos liquidos se midié el volumen condensado (agua y
productos de reaccion) durante periodos de 1 hora, hasta completar el tiempo total
de reaccion, empleando la bureta especialmente adaptada para tal determinacién,
siendo la composicién molar determinada con los andlisis con FID y las curvas de
calibrado citadas en Materiales y Métodos; y i) para el depdsito carbonoso se
cuantificé el porcentaje de C segun lo descripto en Materiales y Métodos,
conociéndose ademas la masa de catalizador empleada. La diferencia entre
entrada y salida para cada uno de los elementos analizados permitié cerrar el
balance de atomos de C e H con un error inferior a 10%, mientras que para el
balance de atomos de O fue menor a 6%. Los calculos fueron realizados para los
distintos catalizadores evaluados en la reaccion a 8 h y permitié determinar que el
aporte correspondiente al deposito carbonoso formado sobre el material para el
mayor contenido de C determinado (catalizador con 31 mg C gcat' h™') representé
s6lo 1% del glicerol alimentado, por lo que se pudo considerar que este aporte tiene
incidencia menor (bastante baja o despreciable), aunque no se lo descarta por
cuanto se dispone de la cuantificacién del depésito carbonoso.

La Rgs fue calculada mediante la relacion entre las moles de H, y CO obtenidos

durante la reaccién, segun:

Ny

Rgs = (3.9)

Nco
siendo:
nu2: moles de Hy eluyentes del sistema de reaccidén (moles).
nco: moles de CO eluyentes del sistema de reaccién (moles).
La Su. fue calculada a partir de los moles de H. generados y los moles de
glicerol consumidos, segun:

m n
Siz(%) = —2"2_, 100 (3.10)

Mg Ngjjc
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siendo:

ny2: moles de H, eluyentes del sistema de reaccién (moles).
mMu2: NUmMero de atomos de hidrégeno presentes en el H..
Ngic: Moles de glicerol consumidos en la reaccion (moles).
mgii: NUmMero de dtomos de hidrégeno presentes en el glicerol.
La Sc fue calculada a partir de los moles de compuestos con carbono
generados y los moles de glicerol consumidos, segun:

mMc ¢

Sc(%) = x 100 (3.11)

gli Dglic

siendo:
nc: moles de compuesto con carbono “C” eluyente del sistema de reaccion (moles).
mc: nimero de atomos de carbono presentes en el compuesto con carbono “C”.
Ngic: Moles de glicerol consumidos en la reaccion (moles).
mgi: nUmero de atomos de carbono presentes en el glicerol.

El Yy fue calculado a partir de los moles de H, generados y los moles de
glicerol alimentados:

m n
Yo (%) = —2"2_ . 100 (3.12)
Mg Ngjj e

siendo:
ny2: moles de Hy eluyentes del sistema de reaccién (moles).
mu2: NUmero de atomos de hidrégeno presentes en el Ho.
Ngi,e: Moles de glicerol alimentados en la reaccion (moles).
mgi: NUmMero de dtomos de hidrégeno presentes en el glicerol.
El Yc fue calculado a partir de los moles de compuestos con carbono
generados y los moles de glicerol alimentados, segun:

mMc ¢

Ye(%) = x 100 (3.13)

gli Dglie

siendo:
nc: moles de compuesto con carbono “C” eluyente del sistema de reaccion (moles).
mc: numero de atomos de carbono presentes en el compuesto con carbono “C”.
Ngi,e: Moles de glicerol alimentados en la reaccion (moles).
mgi: nUmero de atomos de carbono presentes en el glicerol.

Las ecuaciones 3.11, 3.12, 3.13 y 3.14 fueron establecidas segun el material
reportado en un trabajo de investigacion (Kamonsuangkasem y col, 2013).

Lic Esteban A. Sanchez
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3.1.4 Evaluacion catalitica durante actividad prolongada

3.1.4.1 Etapas de desactivacion

El comportamiento catalitico del material 5Ni/Al,O3; durante el reformado en
fase gas del glicerol en ensayos de tiempo prolongado se evalué en el mismo
sistema de reaccion descripto en la seccién 3.1.3.1, efectuando el pretratamiento
correspondiente a los materiales de niquel y empleando 500 mg de catalizador.
Para el estudio de la desactivacion del catalizador, se alimentd al vaporizador una
corriente de helio de 15 mL min™ (carrier del sistema) y una solucién acuosa de
glicerol a 0,17 mL min™ (72,0% p/v, Cicarelli), principal caracteristica que permiti6
acelerar el proceso de desactivacion. El vaporizador fue calefaccionado a 200 °C,
mientras que el reactor de reformado fue operado a 700°C; presion 0,1 MPa; VEMH
14,4 h', RMCAG 0,5:3:1 (RMAG 3:1), realizando etapas de 12 h cada una.

Para este analisis, fueron realizadas tres experiencias en iguales condiciones
operativas. La primera correspondié a la evaluacion de una Unica etapa de 12 h
(ciclo de reaccidn), y se realizé utilizando una solucién acuosa de glicerol puro (GP)
(P.A., 99,5%) y otra de glicerol crudo (GC) (proveniente de una planta productora
de biodiesel, sin efectuar pretratamiento previo), de forma de lograr comparar el
comportamiento con ambos reactivos. La segunda experiencia correspondié a dos
ciclos de reaccién (24 h) y una regeneracién intermedia entre ciclos de reaccion,
mientras la tercera abarcé cuatro ciclos de reaccion (48 h) y tres regeneraciones
intermedias (entre ciclos de reaccion); estas experiencias se realizaron alimentando
una solucién de GP.

3.1.4.2 Ensayos de regeneracion

Luego de cada ciclo de desactivacién, se realizé una etapa de regeneracion,
empleando el sistema descripto en la seccién 3.1.3.1, y alimentando una corriente
de 50% v/v de aire en He por el ingreso superior del vaporizador, con un flujo de
120 mL min™'. El sistema fue operado con un programa de temperatura, iniciando
desde 30°C, con una rampa de calentamiento de 4°C min"' hasta 760°C (182,5
min), y manteniendo luego dicha temperatura durante 12 h.
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3.1.4.3 Cuantificacion de resultados

El analisis de los productos generados y reactivos consumidos durante la
reaccidon de desactivacion fue realizado por cromatografia de gases, empleando los
mismos equipamientos, columnas y técnicas descriptas en la seccion 3.1.3.2.

El andlisis del consumo de O, durante el tratamiento de regeneracién se evalué
por cromatografia de gases, empleando cromatdgrafo (Star 3400, Varian) con una
valvula de muestreo de 6 vias calefaccionada, que permitié inyectar 200 uL de la
corriente gaseosa en una columna de acero inoxidable rellena con tamiz molecular
13X, mesh 80/100 (CRS) de 1,6 mm D.I. x 1,8 m longitud, operada isotérmicamente
a 30°C. La columna empleé He como gas carrier, con un flujo de 15 mL min™", que
primero atravesé la rama de referencia del detector TCD, llegé hasta la vélvula de
muestreo para arrastrar la muestra inyectada, circulé por la columna vy finalmente
atraveso la rama de identificacion de la muestra. La informacién suministrada por el
TCD fue adquirida mediante PC con software especial de adquisicion de datos.

3.1.4.4 Calculo de parametros

Los parametros utilizados para evaluar el desemperio del catalizador 5Ni/Al>O3
durante el reformado en fase gas del glicerol en la reaccion de desactivacion fueron
los mismos que aquellos descriptos en la seccién 3.1.3.4. La concentracion del O,
consumida (detectada con TCD) durante el tratamiento de regeneracién se realiz6
utilizando un patrén de aire, y calculando la relacién entre las areas obtenidas entre
muestra (area bajo la curva del perfil obtenido en el tiempo de regeneracion) y
patrén, afectando luego por la concentracion de O, en dicho patron.

3.1.5 Analisis del depdsito carbonoso generado

3.1.5.1 Oxidacion a temperatura programada (OTP)

El depésito carbonoso formado sobre el material durante el reformado en fase
gas del glicerol fue caracterizado empleando un equipo de OTP. El sistema
consiste en dos reactores en serie. El primero, cargado con 10 mg de la muestra a
analizar, se alimenté con una corriente de 6% v/v de O, en He a 40 mL min”
empleando un CFM (GFC17, Aalborg), y se oper6 con un programa de temperatura
que inicié en 30°C, con una rampa de calentamiento de 12°C min" hasta 760°C, y
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manteniendo luego dicha temperatura durante 20 min. El segundo reactor, cargado
con 500 mg de Ni-Raney, fue operado isotérmico a 400°C y alimentado con la
corriente proveniente del primer reactor, adicionando una corriente de H, (22 mL
min”") mediante otro CFM (GFC171, Aalborg). Antes de realizar las experiencias,
las muestras fueron secadas en estufa a 110°C durante 24 h. Ambos catalizadores
fueron cargados en idénticos reactores tubulares de cuarzo (0,6 cm D.I. x 24,0 cm
longitud), soportando el material sobre un lecho de lana de cuarzo, el cual fue
reemplazado entre muestras diferentes para evitar contaminaciones cruzadas. El
sistema fue operado con flujo continuo descendente y calefaccién proporcionada
por sendos hornos eléctricos con controlador-programador de temperatura (N2000,
Novus) y termocupla tipo K (Omega).

En el primer reactor se produce la oxidacion del depédsito carbonoso presente
en el catalizador corrido (C + Oz = COy; 2C + O, > 2C0O), y en el segundo reactor
se produce la hidrogenacion de la corriente proveniente del primer reactor (CO. +
2H; > CH4 + Oy; 2C0O + 4H, > 2CH4 + O5), es decir la metanacion de los 6xidos de
carbono producidos en la combustion del depdsito carbonoso. La generacién de
metano fue medida de forma continua utilizando un FID, conectado a una
computadora con un software de adquisicién de datos.

Finalmente, se procedi6 a calcular la cantidad de depdsito carbonoso generado
durante la reaccién. Debido a que por cada mol de depdsito carbonoso eliminado
desde el catalizador corrido se produce un mol de metano, todo el metano
detectado con FID correspondié a la cantidad de carbon eliminada desde el
material. La integracion del area bajo la curva de la cantidad de CH4 generada
permitié obtener la cantidad de CH4 generado durante la OTP, siendo cuantificada
mediante un patrén de gases certificados que posee H,, CO, CO, y CH4, dado que
los restantes compuestos del patron no son identificados en FID por las
caracteristicas propias del detector.




3.2 Sistemas biologicos
3.2.1 Cepas bacterianas

3.2.1.1 Caracteristicas de las cepas

Los microorganismos empleados durante los ensayos bioldgicos fueron dos
cepas de Escherichia coli modificadas. Una de ellas fue una cepa E. coli BW25113
frdC (lacl? rrnBr14 AlacZwyie hsdR514 AvaraBADap3ss ArhaBAD p7g / AfrdC Q KmR)
que carece de actividad fumarato reductasa por inactivacién de la subunidad frdC
de dicha enzima. La restante fue una cepa denominada E. coli HW2, que fue
obtenida desde la anterior y posee una capacidad mejorada hacia la produccion de
H. a partir de glicerol (Hu y Wood, 2010).

En este trabajo, la cepa E. coli BW25113 frdC se empled como control en los
ensayos y se la indica como Ccon. La cepa restante, buena productora de Hp, se
indica como Cpwo. Ambas cepas fueron cedidas gentiimente por el profesor
Thomas K. Wood, de la Universidad de Texas A&M, EUA.

3.2.1.2 Mantenimiento de las cepas

Las cepas fueron recibidas en placas de Petri debidamente acondicionadas.
Una colonia aislada de cada cepa (Ccon Y Chwe), fue transferida hacia nuevas
placas de Petri preparadas con medio de cultivo LB. La formulacion de este medio
se detalla en la Tabla 3.2 (Miller, 1972) y fue suplementado ademas con 2% p/v
agar-agar (Britania) y sulfato de kanamicina 50 ug mL™. Luego de inoculadas, las
placas fueron incubadas a 32 + 2°C durante 24 h. Salvo indicacion especifica, esta
fue la condicion de incubacion empleada para los cultivos.

A partir de cada nueva placa, se tomaron colonias aisladas con las que se
sembraron tubos en estria preparados con medio de cultivo LB, suplementado
como se mencioné previamente. Una vez desarrollados los cultivos en estos tubos,
se transfirieron alicuotas a tubos preparados con 3 mL de medio LB liquido,
suplementado con el antibiético. Alicuotas de 0,5 mL de estos -cultivos
desarrollados, fueron transferidos a tubos Eppendorf. En estos se agregd, ademas,
0,5 mL de una solucion de glicerol al 50% v/v (99,5%, Cicarelli) y se agitaron
mediante vortex. Estos tubos se depositaron en ultrafreezer (Forma 900, Thermo) a
-80°C, como conservados, hasta su empleo en los ensayos.
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Todas las actividades que implicaron el trabajo con microorganismos se
realizaron en condiciones de buenas practicas microbioldgicas. En estas se incluy6
el trabajo en cabina de seguridad biol6gica (Bio Il A, Telstar) y la adecuada
esterilizacion del material, previo y posterior a su empleo, segun protocolos
institucionales.

Tabla 3.2: Componentes del medio de cultivo LB (Lisogenic Broth).

# Componente Marca Concentracién (g L)
1 EL Britania 5,0
2 TT™ Britania 10,0
3 NaCl Atanor 10,0

3.2.2 Diseno experimental

El desarrollo de un disefio experimental se realizé con el objetivo de encontrar
los valores 6ptimos de los componentes del cultivo, que permitan maximizar la
produccién de H, y el consumo de glicerol, minimizando la cantidad de biomasa
generada. Los datos colectados durante los ensayos fueron transferidos a una PC
Intel Celeron D para su posterior interpretacion, mientras que se empled el
programa Design Expert™ version 8.05.0 (Stat-Ease, Minneapolis, EUA, 2010) para

realizar los disefios.

3.2.3 Ensayos de asimilacion de glicerol y produccion de H,
3.2.3.1 Sistemas de fermentacion

La caracterizacion de las cepas de E. coliy el disefio optimizado de medios de
cultivo fueron realizados en cultivos batch. Para esto se emplearon frascos
Erlenmeyer de 250 mL de capacidad especialmente adaptados, cargados con 200
mL de cultivo. Un esquema de estos frascos se muestra en la Figura 3.2.




Materiales y M é odl

Figura 3.2: Esquema del sistema de fermentacion utilizado para la caracterizacién

de las cepas y el disefio de medios de cultivo.

Como puede observarse en la figura, el frasco se cerré con un tapén de goma
bi-horadado que poseia dos puertos metdlicos para permitir la operacion
anaerdbica y posibilitar el seguimiento de los cultivos. Tales puertos presentaron en
su extremo superior sendos septos de silicona de alta resistencia mecanica y
térmica. El tapon de goma fue mantenido en su posicion y asegurado al cuello del
Erlenmeyer con un resorte de acero inoxidable, para evitar que la presion de los
gases producidos durante el cultivo expulse el tapon hacia afuera con la
consecuente diseminacion de los microorganismos hacia el ambiente, pérdida de
los gases productos de la fermentacidn, entre otros inconvenientes.

La inoculacion de cada medio se realiz6 previo a la carga del cultivo en los
frascos Erlenmeyer. Una vez dispuestos los cultivos en los frascos, se procedi6 a la
purga de los gases del aire contenidos en el dispositivo. Para esto se empled una
bomba de vacio conectada a una manguera con una aguja en su extremo, con la
que se perfor6 el septo del puerto mas corto (no sumergido en el liquido). El puerto
restante (sumergido) se emple6 para inyectar gas inerte (He), mediante una garrafa
portatil presurizada. Esta garrafa se conect6 al puerto con una manguera equipada
con un filtro hidrofébico esterilizante y una aguja con la que se perford el septo
correspondiente. La maniobra de purga se realizé durante 3 minutos, a un flujo de
50 mL min’ y 0,5 MPa. Posteriormente, se cerré el ingreso de gas y se
desconectaron la bomba y la garrafa, y se procedi6é a conectar inmediatamente una
bolsa toma-muestras (Tedlar, Keika Ventures) para la recolecciéon de los gases.
Esta, a la que previamente se le efectud vacio, se anexioné al puerto mas corto. El
puerto sumergido se utilizé para tomar muestras liquidas.

Lic Esteban A. Sanchez
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Ademas, se realiz6 un cultivo en un biorreactor de tanque agitado

instrumentado de 2 L de capacidad (Biostat A plus, Sartorius). Un esquema del
dispositivo se muestra en la Figura 3.3.

Filtro hidrofébico

Ingreso _O = .I;I'aves cor.tz -"'O_ Salida

de gas de gas
Toma de -_H Motor Bolsa Tedlar
muestra ( }
Tubo Médul
odulo

o [

Via de inoculacion
y/o alimentacion

pO,

Agua

Frasco 4 ¢
Manta calefactora

Figura 3.3: Esquema del biorreactor empleado.

Los puntos de ingreso o egreso al biorreactor fueron conectados mediante
mangueras de silicona con filtros hidrofébicos esterilizantes. Ademas, las
mangueras se mantuvieron cerradas con llaves de corte, para impedir el contacto
con el exterior durante la operacion, siendo abiertas solo en las maniobras
especificas. El punto de ingreso del in6culo y soluciones de alimentacion fue
conectado en su parte intermedia a un frasco de vidrio cerrado, donde se colocé el
liquido (inéculo o solucién de alimentacidn) a ser incorporado al sistema. El punto
de toma de muestra fue conectado en su parte intermedia a un tubo de plastico
cerrado, lugar donde se colectaba la muestra. Tanto el ingreso de inéculo y
soluciones como la toma de muestra fueron realizadas por desplazamiento de
liquido con gas He. El purgado de los gases del aire (introducidos durante el
enfriamiento luego de la esterilizacién del biorreactor) se realizé de manera similar
a la descripta para los frascos Erlenmeyer. Para esto se empled el burbujeador
desde el que se inyecto He.

Las condiciones de operacion del biorreactor durante el cultivo se indican mas
adelante.
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3.2.3.2 Medios de cultivo

Para verificar la calidad de las cepas recibidas y el comportamiento durante el
proceso fermentativo, las mismas fueron primeramente analizadas empleando una
formulacion de medio de cultivo idéntica a la reportada por los autores que
modificaron la cepa. Este medio fue denominado M1, y sus componentes son
detallados en la Tabla 3.3 (Hu y Wood, 2010). Los componentes con baja
concentracion fueron diluidos a partir de una solucion madre concentrada.

Posteriormente, se evalud el comportamiento fermentativo de ambas cepas en

dos medios de cultivo diferentes, los cuales poseen menores requerimientos que
los utilizados en la preparacién del medio M1. La segunda formulacion se
caracterizd por ser relativamente simple, debido a que posee diferentes sales, junto
con una fuente que aporta carbono y nitrégeno. Este medio fue denominado M2, y
sus componentes son mostrados en la Tabla 3.4 (Cofré y col., 2012). La dltima de
las formulaciones correspondié a un medio con mayores aportes de fuentes de
nutrientes esenciales, desarrollado para la produccibn de una proteina
recombinante modelo en E. coli Este medio fue denominado M3, y sus
componentes son detallados en la Tabla 3.5 (Giordano y col., 2010).
Para el medio M1, luego de disolver el MOPS el pH se ajusté a 7,4 con H.SO,4 0,6
mol L™, y luego de disolver el glicerol el pH final se ajusté a 6,3 con HSO4 0,6 mol
L. Para el caso de los medios M2 y M3, luego de agregar el glicerol el pH fue
llevado a 6,3 mediante agregado de NaOH 1 mol L' o HxSO4 0,6 mol L™, segun
corresponda. El ajuste de pH se realizé con un peachimetro digital (WTW, Inolab).




Materialesy M &

Tabla 3.3: Componentes del medio de cultivo M1 (Hu y Wood, 2010).

# Componente Marca Concentracién (g L)

1 MOPS US Biological 11,56

2 Tricina Sigma 0,72

3 FeSO4 Cicarell 1,52 x 107

4 NH4CI Merck 0,51

5 K2SO4 Merck 0,05

6 CaCl-2H,0 Cicarell 7,35x 107

7 MgCl,-6H.0O Cicarelli 0,11

8 NaCl Cicarelli 0,29

9 (NH4)6M07024-4H-0 Cicarelli 3,71 x10°®

10 H3BO3 Cicarelli 2,47 x 107

11 CoCl>-6H.0 Cicarelli 7,14 x10°

12 CuSO4 Hindal 1,60 x 10°®

13 MnCly-4H,0 Biopack 1,58 x 10

14 ZnSOy Hindal 1,62 x10°

15 Na;HPO4 Wisconsin 0,19

16 NazSeOs; Sigma 8,65 x 10™

17 TT Britania 2,00

18 Glicerol Cicarelli 10,00
Tabla 3.4: Componentes del medio de cultivo M2 (Cofré y col, 2012).

# Componente Marca Concentracién (g L)

1 Na,SO, Carlo Erba 8,06 x 102

2 MgSO.,-7H:0 Carlo Erba 3,10 x 10

3 NaCl Atanor 1,52 x 10

4 TT Britania 4,25

5 Glicerol Cicarelli 10,00
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Tabla 3.5: Componentes del medio de cultivo M3 (Giordano y col., 2010).

# Componente Marca Concentracién (g L)
1 NaCl Atanor 1,00
2 EL Britania 27,50
3 TT Britania 30,00
4 Glicerol Cicarelli 1,40

Los medios de cultivo se esterilizaron a 121°C durante 15 minutos o 25
minutos, segun correspondan a volumenes inferiores o superiores a 200 mL,
respectivamente.

3.2.3.3 Preparacion del inoculo y condiciones de cultivo

Para la preparacion del in6culo se procedi6 a descongelar uno de los
conservados de cada cepa almacenados a -80°C. Una alicuota de cada cepa fue
transferida a tubos con 5 mL con medio de cultivo LB, suplementado con el
antibiético. Luego del desarrollo de estos cultivos, se procedi6 a realizar un repique
en sendas placas de Petri con medio LB suplementado con agar-agar y antibiético.
Una vez desarrollados estos cultivos, se utilizé una colonia aislada para inocular
sendos frascos Erlenmeyer que contenian 25 mL de medio LB estéril,
suplementado con el antibiético. Los cultivos asi obtenidos se emplearon como
in6culo en los ensayos.

Con el objetivo de evaluar el efecto de la concentracion inicial de glicerol en la
formulacion del medio de cultivo M3, se decidi6 explorar un rango de
concentraciones de esta fuente de carbono, donde la produccién de H, fuese mayor
y la de biomasa sea minimizada. Para ello se cultivé la cepa Cuw2 en 6 diferentes
medios de cultivo, conteniendo concentraciones constantes de TT, EL y NaCl
(reportadas en la Tabla 3.5) y variables de glicerol (0,50; 1,40; 3,00; 6,00; 10,00 y
15,00 gL ™). Este ensayo se realizé en frascos Erlenmeyer.

Con el objetivo de reoptimizar el medio de cultivo M3 para las condiciones de
este trabajo con la cepa Cuw2, se plante6 un DCC fraccionado. Para cada
componente del medio, se defini6 un valor central, y un valor equidistante por
encima y por debajo del valor central, obteniéndose 30 combinaciones sugeridas de
concentraciones entre TT, EL, NaCl y glicerol. El ensayo se realiz6 en frascos
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Erlenmeyer y los detalles de las combinaciones realizadas para cada formulacion

se muestran en el capitulo Resultados y Discusion.

Finalmente, con el objetivo de escalar las situaciones optimizadas, se realizd un
cultivo de 1L en el biorreactor con la cepa Cuw2. El cultivo se realiz6 a una
velocidad de agitacion de 100,0 + 0,6 rpmy a 37 = 0,2°C de temperatura.

Durante cada ensayo se tomaron muestras periédicas, tanto liquidas como
gaseosas. Para estas ultimas, se reemplazo la bolsa toma-muestra Tedlar cargada
con gases por una nueva. La frecuencia de los muestreos se puede observar con
los resultados de cada ensayo en el capitulo Resultados y Discusion. En las
muestras se realizaron las determinaciones que se indican a continuacion.

3.2.4 Determinaciones analiticas

3.2.4.1 Cuantificacion de biomasa

Una alicuota de cada muestra liquida colectada durante los distintos ensayos
fue empleada para determinar la concentracion de biomasa por lectura de
absorbancia a 600 nm (DOsoo) en espectrofotdmetro (Spectronic 20, Bausch &
Lomb). Las alicuotas se diluyeron convenientemente, empleando agua destilada,
cuando las DOgoo superaban las 0,5 unidades de absorbancia.

Para obtener una relacion directa entre la DOggo y la concentracion de biomasa
seca, se utilizé un volumen exacto de un cultivo de DOggo conocida. Esta alicuota se
centrifugd (5000 x g, 10 minutos) descartando cuidadosamente el sobrenadante. El
pellet celular se resuspendié en agua destilada, y se repitid la centrifugacion. Este
lavado con agua de la biomasa se realizé una vez mas. La biomasa asi procesada
fue nuevamente resuspendida en agua destilada y transferida a capsulas
previamente taradas. El conjunto se incubé en estufa a 50 + 1°C. La biomasa se
cuantificd gravimétricamente, hasta obtener un valor constante, estableciendo la

relacion entre DOeggo y la concentracion de biomasa.

3.2.4.2 Cuantificacion de glicerol en las muestras liquidas

A partir de las muestras liquidas recolectadas de los ensayos, se trasvasaron 2
mL de cada una de ellas a tubos Eppendorf, para luego centrifugarlas a 6574 x g
durante 5 minutos y separar la biomasa del sobrenadante. Esta tltima fraccién fue
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conservada en freezer a -20°C hasta el momento de su utilizacién en las
determinaciones analiticas, previo descongelado.

Para la valoracion del glicerol remanente en los cultivos, se adapté un kit
comercial colorimétrico-enzimatico, desarrollado para determinacion de triglicéridos
en suero o plasma humano (TG Liquid Plus, GT Lab). La cuantificacién de glicerol
en las muestras se realizé empleando curvas de calibrado construidas con testigos
de glicerol de concentracién conocida: 0,3; 0,6 y 1,0 g L. Cada muestra fue
valorada por duplicado. El protocolo de la técnica se detalla en la Tabla 3.6.

Tabla 3.6: Protocolo utilizado para la determinacién del glicerol en las

muestras liquidas.

o Rétulo del tubo
Procedimiento

Blanco Muestra
Adicién de muestra - 10 uL
Adicién de H2Oq4 10 uL -
Adicion de reactivo (provisto por el kit) 1 mL 1mL

Incubaciéon a 372C durante 5 minutos en un bano termostatizado.

Lectura de absorbancia en espectrofotdmetro a 550 nm (SP-1102, SFI).

3.2.4.3 Cuantificacion de analitos en la fraccion gaseosa

Todas las muestras colectadas en bolsas Tedlar se analizaron empleando un
cromatografo de gases (GC-2014, Shimadzu), que cuenta con una valvula de
muestreo de 6 vias calefaccionada, que permitié inyectar 110 yL de la muestra
presente en la bolsa en una columna Carboxen-1006 PLOT (Supelco) de 0,53 mm
D.l. x 30 m longitud. Las condiciones de operacion del equipo y los procedimientos
realizados fueron previamente descriptos en la seccion 3.1.3.2. El detector utilizado
fue un TCD, el cual se operdé con un flujo de helio de 15 mL min™, y permiti6
identificar los gases producidos durante el cultivo. La cuantificacion de la
composicion total de productos en la muestra gaseosa fue realizada mediante un

patrén de gas certificado, segun fue indicado en la secciéon 3.1.3.3.
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3.2.5 Calculo de parametros de cultivo

3.2.5.1 Parametros cinéticos

Los principales parametros cinéticos empleados en la caracterizacion de los
cultivos ensayados fueron la velocidad especifica de crecimiento (u), el consumo de
glicerol (Qgii) y la productividad de Hz (PVhy).

La velocidad especifica de crecimiento de cada cultivo se determiné a partir de
las graficas semilogaritmicas de concentracion de biomasa (X) en funcién del
tiempo de cultivo (1) (Carrillo, 2003). El arreglo grafico de estos datos, para la fase
de crecimiento exponencial, corresponden a una recta, cuya ecuacion esta

representada en la siguiente ecuacion:
InX =InXy+ pt (3.14)

En la ecuacién, X, corresponde a la concentracion de biomasa al momento de
iniciarse la fase exponencial. La pendiente de la recta de regresion corresponde
directamente al valor de p.

El consumo de glicerol fue calculado aplicando la Ecuacién 3.16:

|ACg]
_ gli
Qqi = At (3.15)
En esta ecuacion, ACgy corresponde a la diferencia de concentracion de glicerol
entre los tiempos del intervalo At del ensayo.
La productividad de H. fue determinada aplicando la Ecuacién 3.17:
Ny2

PVHZ = W= (316)

En esta ecuacién, nyo corresponde al nimero de moles de H, acumulados
durante un lapso de muestreo (t) y Vg al volumen de cultivo en el biorreactor.

3.2.5.2 Parametros estequiométricos

Los parametros estequiométricos utilizados para la caracterizacion de los
cultivos fueron la densidad celular maxima (Xmax), la producciéon acumulada de H;
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(PH2) y los rendimientos especificos de biomasa respecto a sustrato (Yxg), de Ha
respecto a biomasa (Yuzx) y de Ha respecto a sustrato (Yuasg).

La Xmax correspondié al maximo valor de concentracién celular hallado en cada
sistema de cultivo.

La Pyo correspondié al niumero de moles de H, acumulados (ny2) durante un
lapso de muestreo (1).

El rendimiento especifico de biomasa respecto a sustrato fue definido por la
relacion entre la concentracion de biomasa generada durante el ensayo (AX = Xmax
— Xo) y la diferencia de las concentraciones de glicerol correspondientes a los
momentos en que ocurrian tales valores de biomasa. Esto se representa en la
Ecuacion 3.18:

AX

- (3.17
|ACg;] ( )

Yx/ 6 =

El rendimiento especifico de H, respecto a biomasa se calculé a partir de la
relacién entre la concentracién de H, producido (Cy2) y la de biomasa generada,

segun se muestra en la Ecuacién 3.19:

Cu2
YHZ/X= T (3-13)

De manera similar, el rendimiento especifico de Hy producido respecto al
sustrato glicerol consumido fue determinado empleando la Ecuacién 3.20.

CHZ

_— 3.19
|ACg| ( )

Yhz/6 =

En todos los casos, la concentracién de H> al momento de la inoculacion fue

nula.
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Resultados y Discusion

4.1 Procesos cataliticos
4.1.1 Caracterizacion fisicoquimica de materiales

4.1.1.1 Espectroscopia de Emision Optica por Plasma Inductivo

La composicion real de los metales impregnados, obtenida a partir del analisis
elemental de los materiales preparados con el elemento base o los promotores
empleados, son presentados en la Tabla 4.1. En la mayoria de los catalizadores
preparados, la carga real impregnada de niquel (Ni), Cobalto (Co) o Cerio (Ce) fue
levemente superior al valor teérico calculado, con un error relativo porcentual no
mayor al 5%, lo cual indic6 que los calculos tedricos fueron aceptables.

Tabla 4.1: Composicién real de metales impregnados en los catalizadores reducidos.

Composicion (% p/p)

Catalizador
Niquel Cobalto Cerio

4Ni/Al,03 4,2 - -

5Ni/Al,O3 5,2 - -
4Co0-4Ni/Al,0O3 4,2 4,1 -
12Co-4Ni/Al,O03 4,0 11,9 -
5Ni-2Ce/Al,O; 5,1 - 2,0
5Ni-4Ce/Al,03 3,0 - 4.2
5Ni-6Ce/Al,03 4,8 - 6,2

4.1.1.2 Adsorcion fisica de N,

La distribucion de tamanos de poros obtenidos a partir de las isotermas de
adsorcién para los catalizadores reducidos y el soporte alumina calcinado se
muestra en las Figuras 4.1 y 4.2. La relacion entre las derivadas del volumen de
poro y del diametro de poro (dV/dD) disminuyé a medida que aumenté la cantidad
de especies metdlicas impregnadas, indicando que las particulas de metal
depositadas bloquean parcialmente los poros del soporte y-Al.O3 (Seo y col., 2011;
Zangouei y col.,, 2010). Esta disminucion en la relacion dV/dD también fue
observada al aumentar la carga de Ni, aunque fue minima debido a la poca
diferencia entre cargas utilizadas para este metal. Todos los materiales mostraron
marcada presencia de mesoporos, con ausencia de poros por debajo de 25 Ay por
encima de 500 A. La ausencia de microporos (poros menores a 20 A) fue debida a
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las caracteristicas del soporte, el cual se identificé como un sélido mesoporoso. La

mayor cantidad de mesoporos correspondié a tamafios entre 60 y 120 A, mientras

que los restantes presentaron tamafios entre 120 y 225 A, excepto para el

catalizador con mayor carga de Co, donde se evidenci6 mayor cantidad de

mesoporos con tamafios entre 120 y 215 A. Fue evidente que la impregnacién con

Ni bloqueé mayormente los poros comprendidos entre 60 y 120 A, mientras que la

impregnacién con Co o Ce bloqueé los poros entre 120 y 225 A. La adsorcién a

bajas presiones parciales correspondié al cubrimiento de monocapa de mesoporos,

mientras que el incremento en el volumen adsorbido a presiones relativas mayores

a 0,4 estuvo relacionado con el llenado de los mesoporos (Vaudry y col., 1996).
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Las propiedades texturales obtenidas a partir de las isotermas de adsorcidn
para los materiales reducidos y el soporte alumina calcinado son presentados en la
Tabla 4.2. Para 4Ni/Al,O3; y 5Ni/Al.Os, la superficie especifica (Sget), volumen de
poros (Vp) y diametro medio de poros (DMp) no varié significativamente respecto de
los valores obtenidos para el soporte, sélo 5Ni/Al,O3 presentd Sger menor que la
del soporte. Sin embargo, Sger ¥ Vp disminuyeron en los catalizadores con Co y Ce
al incrementar la cantidad de precursor impregnado, evidenciando el anclaje de las
particulas metélicas en los poros de la y-Al.O3 (Cheng y col., 2010a).

Los catalizadores con Co presentaron la mayor disminucion de Sger y Vp, siendo
méas pronunciada al aumentar la carga metélica, alcanzando 59,3 m® g"' y 0,1592
mL g™, respectivamente, con 12Co-4Ni/Al,Os. Esto fue asociado a la elevada carga
empleada, que genero particulas metélicas de mayor tamario (Vaudry y col., 1996).
En los catalizadores con Ce, se observé una leve disminucion de Sger al incrementar
la carga de metal, mientras que Vp fue practicamente similar. En cuanto a DMg, no
existieron diferencias significativas entre los catalizadores bimetalicos de Co-Ni y
los monometalicos, con valores similares a los del soporte sin adiciéon de precursor.
Para los catalizadores con Ce, DMp fue similar entre las diferentes cargas, aunque
apenas menor que para el soporte sin agregado de metal o los catalizadores
monometalicos y bimetalicos Co-Ni. Fue evidente la disminucién de las propiedades
texturales para los catalizadores con Co y Ce respecto a los monometalicos, lo que
indic6 mayor obstruccion de los poros del soporte debido a la presencia de
particulas metalicas depositadas (Chang y col., 2012).

Tabla 4.2: Propiedades texturales de los catalizadores reducidos y el soporte y-Al.O3

calcinado.
Catalizador Sger (m?g™) Ve (mL g™) DM; (A)

v-Al203 195,1 0,4771 97,8
4Ni/AlLO; 1942 0,5138 105,9
5Ni/Al>O3 182,5 0,4776 104,7
4Co-4Ni/Al,O3 85,7 0,2527 108,0
12Co-4Ni/Al>03 59,3 0,1592 107,4
5Ni-2Ce/Al,O3 172,9 0,3945 91,2
5Ni-4Ce/Al,O3 169,7 0,4135 945

5Ni-6Ce/Al;03 163,5 0,3703 90,6
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4.1.1.3 Difraccion de Rayos X

Los perfiles DRX para los catalizadores reducidos y el soporte y-Al.O3 calcinado
son presentados en las Figuras 4.3 y 4.4. Para todos los catalizadores, se observo
la presencia del perfil propio del soporte y-Al,O3, con un pico ancho de intensidad
media a 38°, y dos picos definidos y mas intensos a 46 y 68° (lriondo y col., 2008).
El pico a 38° también pudo corresponder a la formaciéon de la estructura tipo
espinela de aluminato de niquel (NiAl2O4) (Zhu y col., 2008), la cual también
apareci6 a 46 y 68° aunque en una proporcién menor. Esto ocurrié debido a que la
v-Al.O3 posee estructura de pseudo-espinela con caracteristicas de red estructural
similares a la formada por la especie NiAl.O4 (Lo Jacono y col., 1971). Si bien la
fase cubica de las especies NiO son normalmente observadas a 37, 43 y 63°, los
perfiles obtenidos demostraron que sélo fue posible visualizar estas especies
mediante un pico ancho a 43°. La presencia del pico ancho de NiO en las muestras
de los catalizadores monometalicos se relacion6é a una buena dispersion del metal,
que result6é en particulas demasiado pequenas para ser detectadas por DRX, junto
con la formacién de la fase NiAl,O4 durante la calcinacion que posee un tamario de
particula muy pequeno (Manfro y col., 2013).

Trabajos previos reportaron que al calcinar Ni/Al,O3 a 600°C, el patrén DRX
mostré grandes picos a 37 y 44,82 (NiAl.O4), mientras que el pico a 43,2° (NiO) fue
observado en menor proporcion (Auroux y col., 2001). Ademas, y-Al,O3 mostré débil
presencia de la estructura pseudo-espinela, y en un material con 6,8% p/p de Ni
sobre Al;O3 se observé débilmente la especie NiO ademas de NiAl>O4 (Lo Jacono y
col., 1971). Catalizadores calcinados a 300°C mostraron picos a 43 y 65° (NiO),
siendo solamente visibles para materiales con carga superior a 7,3% p/p de Ni,
pues con cargas menores Unicamente se obtuvo el perfil de la y-Al.O3; (Mattos y
col., 2004). Los resultados obtenidos concuerdan con los reportados previamente,
observando perfiles similares para el soporte y los catalizadores preparados, sin
grandes diferencias entre la y-Al,O3 y los materiales monometalicos, posiblemente
debido a la baja carga de Ni utilizada.

Para 4Ni/Al,O3, 5Ni/Al,O; y 4Co-4Ni/Al,O3; se observé la presencia de un
pequeno pico a 43%, que correspondié a NiO, y que estuvo asociado a la baja carga
de Ni utilizada (Auroux y col., 2001) o a la adecuada dispersion de las especies
metalicas en y-Al,O3 (Profeti y col., 2009). El perfil que corresponde al catalizador

12C0-4Ni/Al,O3; presentdé dos picos delgados a 312 y 33° los cuales fueron
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atribuidos a la presencia de especies 6xido de cobalto libre (Cos0s4), y estructuras
tipo espinela de Ni'y Co (NiCo204) (Luo y col., 2010); ademas, al aumentar la carga
de Co, el pico a 382 se hizo mas ancho, lo que podria asociarse a la presencia de
especies CoAl;O4 superpuestas con las especies NiAl,O4 (Vaudry y col., 1996). La
poca evidencia de Co3z04 en 4Co0-4Ni/Al,O3 indicaria que el mismo se encontrd
altamente disperso en el soporte, o bien interactuado con la y-Al,O3; o Ni formando

especies compuestas (Luo y col., 2010).
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Figura 4.3: Perfiles DRX para los catalizadores de Ni y Co reducidos y el soporte y-Al.O3
calcinado. ¢: NiAlLO,4 y y-Al,O3; e: NiO; m: Coz0,4y NiC0,04; A: CoAlO,.
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Figura 4.4: Perfiles DRX para los catalizadores de Ni y Ce reducidos y el soporte y-Al,O3
calcinado. ¢: NiAl,O,4y y-Al,O3; e: NiO; m: CeO..
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Respecto a los catalizadores con Ce, a medida que aumenté la carga metalica
se observaron picos a 29, 33 y 56°, los cuales fueron atribuidos a la presencia de
especies cubicas de CeO; con estructura cristalina tipo fluorita (Damyanova y col.,
2002; Yu y col., 2006). Otros autores reportaron picos correspondientes al CeO, a
47°, aunque solo a elevada carga de Ce (lriondo y col., 2010). Los resultados
obtenidos no mostraron el pico a 47°, posiblemente por la baja carga de Ce usada y
el solapamiento con el pico de la y-Al,O3 a 46°. Ademas, al aumentar la cantidad de
precursor sobre el soporte, la intensidad de los patrones de difraccion disminuyé, lo
que indicé una deposicion metdlica relativamente homogénea que ocupa los
huecos vacios de la y-Al,O3 (Bobadilla y col., 2012).

El diametro promedio de los cristales de NiO (dnio), obtenidos con la ecuacién
de Scherrer y utilizando el plano (200) de NiO, son mostrados en la Tabla 4.3.
Debido a que los picos obtenidos para NiO (alrededor de 43°) son pequefios, el
célculo se realiz6 mediante amplificacién del pico para determinar su ancho a la
altura media. Los tamanos medios de cristales de NiO fueron similares entre los
materiales Ni/Al.O3 y Co-Ni/Al.O3, mientras que con Ni-Ce/Al,O3Ce exhibieron un
aumento en el tamano del cristal de NiO. Esto ultimo pudo deberse al incremento
en las interacciones entre las especies NiO y CeO. (Roh y col., 2004). El material
4Ni/Al,O3 presenté el menor tamafno medio de cristal, lo cual podria estar asociado
a la gran dispersién de NiO combinado con la espinela de Ni y una fuerte
interaccion metal-soporte, reduciendo la movilidad de las particulas metalicas
presentes (Manfro y col., 2013).

Tabla 4.3: Diametro promedio de los cristales de NiO y valor del angulo del
plano (200) de NiO para los catalizadores reducidos.

Catalizador dnio (nm) Angulo del pico (9)
4Ni/Al>03 11,39 43,9
5Ni/AlL,O; 13,33 44 1

4Co-4Ni/Al,O3 13,46 43,8
12Co0-4Ni/Al,O; 14,84 43,7
5Ni-2Ce/Al,O3 16,34 449
5Ni-4Ce/Al,O3 19,36 44.8

5Ni-6Ce/Al;03 20,11 449
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4.1.1.4 Espectroscopia Infrarroja con Transformada de Fourier

Los perfiles FTIR para los catalizadores reducidos y soporte y-Al,O3 calcinado
se exhiben en las Figuras 4.5 y 4.6. Las bandas fueron identificadas en regiones
de alta frecuencia (entre 4000 y 3000 cm™') y de baja frecuencia (2000 y 1000 cm™).

En la regién de alta frecuencia se observé una banda intensa y ancha centrada
en 3500 cm’, que correspondié a la interaccién entre grupos OH del soporte y/o
grupos del agua quimisorbida al soporte con los hidroxilos de la y-Al,O3; mediante
enlaces puente H (Stoilova y col., 2002), y una banda débil a 3780 cm™, debida a la
presencia de grupos OH acidos, neutros y basicos (Kndzinger y Ratnasamy, 1978).
En esta region, casi no fueron vistas diferencias entre los materiales 5Ni/Al,O3 y
5Ni-2Ce/Al,O3. Sin embargo, al incrementar la carga de metal (Ni, Co o Ce) sobre
el soporte, se observd una importante disminuciéon en la intensidad tanto de la
banda principal como la banda a 3780 cm'. Para el caso del Ce, esto pudo ser
debido al ocupamiento parcial de los sitios acidos de la y-Al.O3 por particulas de
CeO., que presentan propiedades basicas (Padilla-Flores, 2009). Fue demostrado
que las especies 6xido metalico impregnadas disminuyen el grado de hidratacién
superficial del soporte, provocando menor intensidad de las bandas a medida que
aumenté la carga de metal (Kapteijn y col., 1994a; Kapteijn y col., 1994b).

En la regién de baja frecuencia se observé una banda definida a 1630 cm’
para 4Ni/Al,Oz y 5Ni/Al>O3, la cual aparece en el soporte, mientras la intensidad de
la misma disminuy6 al aumentar la carga de Ce y fue dificilmente visible al agregar
Co. También aparecié una banda menor a 1375 cm™' para los materiales con Co y
Ce, siendo mas importante al aumentar la carga del precursor. Las bandas a 1630
cm' y 1375 cm fueron identificadas y asignadas al soporte; sin embargo la
primera también ha sido atribuida a la adsorcion del agua en la forma H-O-H (Turek
y col., 1992). A 1150 cm™ apareci6 una pequefia banda, la cual fue reducida para
5Ni/Al,O3 y 5Ni-2Ce/Al>,O3, pero se hizo mas importante para 5Ni-4Ce/Al>,O3 y 5Ni-
6Ce/Al,Os. Esto se ha asociado a que las especies Ce quedan ancladas al soporte
y modifican su acidez (Padilla y col., 2013). La banda a 1150 cm™ fue mayor con
4C0-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/AloO3, y no fue vista con 4Ni/Al,Os, pudiendo atribuirse a
la presencia de especie Coz04 y NiC0.04. Los resultados demostraron la presencia
de grupos OH acidos, neutros y basicos en y-Al.Og3, la formacion de especies Ni, Co
y Ce ancladas en la estructura del soporte y la disminucién del grado de hidratacion
superficial de la y-AloO3 con el incremento en la carga metélica.
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Figura 4.5: Perfiles FTIR para los catalizadores de Ni y Co reducidos y el soporte y-Al,O3

calcinado.
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Figura 4.6: Perfiles FTIR para los catalizadores de Ni y Co reducidos y el soporte y-Al,O3

calcinado.

4.1.1.5 Reduccion a Temperatura Programada

Los perfiles de RTP correspondientes al soporte y-Al,O3 y a los catalizadores
preparados calcinados son presentados en las Figura 4.7a y 4.7b. El perfil de y-
Al>,O3 no presentd consumo de H; por la ausencia de sitios reducibles. Respecto a
los catalizadores con Ni, se observd para ambas cargas un consumo suave de Ho
hasta 400°C, un pico de reduccién bien definido entre 400 y 680°C, y luego un
hombro entre 680 y 750°C; el maximo del pico principal se centr6 en 570°C y el del
hombro a 700°C. Resultados previos para catalizadores con 5y 15% p/p de Ni
indicaron la existencia de tres tipos diferentes de especies Ni sobre AlO3: NiO libre
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o superficial (temperatura de reduccion menor a 400°C), NiO unido a la Al.O3
(temperatura de reduccién entre 400 y 690°C) y NiO incorporado en la estructura de
Al,O; mediante la formacion de especies NiAl,O4 (temperatura de reduccién
superior a 700°C) (Rynkowski y col., 1993; Zhu y col., 2008). Empleando 4,1% p/p
de Ni sobre Al,O3 calcinado a 400°C, se reporté baja presencia de NiAl,O4 debido a
una pobre difusion de iones Ni hacia la red de y-Al,Os, mientras que el mismo
material calcinado a 650°C presenté un marcado pico de reduccion generado por la
adecuada difusion de los iones Ni hacia el interior del soporte formando la especie
NiAl,O4 (Scheffer y col., 1989). Los perfiles obtenidos mostraron que para las
cargas de Ni utilizadas (4-5%), la principal especie presente fue NiO, mientras que
la especie NiAl,O4 se encontré en mediana proporcién, posiblemente debido a la
temperatura de calcinacion utilizada. La elevada temperatura necesaria para la
reduccion de los materiales con Ni, permitié considerar que las especies Ni
impregnadas en Al>O3 fueron dificiles de reducir. En relacion al consumo de Hp, el
material 5Ni/Al,O3; present6 un perfil de mayor intensidad respecto a 4Ni/Al,O3, que
resulta obvio por la mayor cantidad de especies Ni sobre el soporte y-Al2Os.

Los perfiles de RTP para los materiales con Co y Ni, presentados en la Figura
4.7a, mostraron principalmente dos picos de reduccion definidos. El pico de menor
temperatura aparece entre 200 y 350°C, donde el material monometalico mostré
muy poco consumo de Hy, por lo que este pico se asoci6 a especies Co. El pico de
mayor intensidad se corresponde con el pico principal de reduccion del catalizador
monometdlico de Ni; al aumentar la carga de Co, el maximo del pico y el hombro
posterior, ambos atribuidos a especies Ni se desplazan a menor temperatura,
indicando un efecto sinérgico por la presencia de Co, mientras que el inicio del pico
principal también se corre a menor temperatura y se define un hombro ancho, que
se atribuyé a otras especies Co, asi como otro hombro a muy alta temperatura
(750-780°C). EI comportamiento presentado indicé un proceso de reduccién en dos
etapas que ha sido caracterizado por la reduccion inicial del CozO4 hacia CoO a
baja temperatura, y luego la transformaciéon del CoO hacia Co® a mayor
temperatura (Jacobs y col., 2004; Jacobs y David, 2007). Perfiles correspondientes
a 6xido de cobalto puro mostraron picos alrededor de 440 y 700°C (Abd El-Hafiz y
col., 2014; Jongsomiit y col, 2001); también se reporté un pequefo pico alrededor
de 800°C, asignado a la presencia de especies Co que se encuentran incorporadas
en la estructura y-Al,O; mediante interacciones fuertes (Abd El-Hafiz y col., 2014).
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Los perfiles de RTP para los materiales con Ce y Ni, presentados en la Figura
4.7b, muestran dos picos marcados de reduccion, el primero entre 500 y 550°C, y
el segundo entre 650 y 700°C. El primer pico fue asignado principalmente a la
presencia de especies de NiO superficiales que interactian débilmente con el
soporte, mientras que el pico de reduccidon mas importante incluye la reduccién de
las especies tipo espinela de niquel junto con la mayor parte de las especies de
Ce0O,, segun ha sido previamente reportado (Iriondo y col., 2008). El pico a mayor
temperatura indicé que las especies CeO, son principalmente reducidas hasta
Cex0O3 (espinela de cerio no estequiométrica), requiriendo una temperatura similar
que para la reduccion de las especies NiAlLOy y NiAl.O4 (Abd El-Hafiz y col., 2014).
Ademas, fue evidente el incremento en el tamaro de este pico al aumentar la carga
de Ce, indicando la presencia de mayor cantidad de especies CeO. que son
reducidas a Ce>O3 y que por ende consumen mayor cantidad de H,. Al incrementar
la carga de Ce se produce una disminucion de la temperatura de reduccién del pico
principal del material 5Ni/Al,O3 (Chang y col., 2012; Valentini y col., 2003). Esto fue
asociado a que la presencia de pequenas cantidades de Ce podria facilitar la
reduccion del NiO presente, debido al debilitamiento de enlaces NiO-Al>O3 (Iriondo
y col., 2010). En los perfiles Ni-Ce no se observé consumo de H, a baja (270-
350°C) o elevada temperatura (880-900°C); a baja temperatura corresponderia a la
reduccion de especies de NiO-CeO. (Wang y col., 2008), y a alta temperatura
corresponderia a la reduccion de especies que interactian fuertemente con el
soporte, como CeO,-Al.O3, lo que sbélo fue observado al trabajar con mayores
cargas de Ce (Abd El-Hafiz y col., 2014; Luo y col., 2010; Valentini y col., 2003).

12Co-4Ni/AlLO,

4Co-4NilAl,0;

Intensidad (u.a.)

4Ni/Al,O4
¥-Al,O;

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900
Temperatura (°C)

Figura 4.7a: Perfiles RTP para soporte y-Al,O3 y catalizadores de Ni y Co calcinados.
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Figura 4.7b: Perfiles RTP para soporte y-Al,O; y catalizadores de Ni y Ce calcinados.

4.1.2 Evaluacion catalitica en reformado en fase gas del glicerol

Previo a los ensayos de reformado en fase gas empleando los catalizadores
preparados, se evalud la reaccién de descomposicién térmica de glicerol (en
ausencia de catalizador) a 700°C (condicion mas severa) y manteniendo las
restantes condiciones operativas seleccionadas, para determinar el aporte de dicha
descomposicion y tener esta referencia al evaluar luego el desempefio de los
catalizadores. Los valores obtenidos de X, Xg y X. fueron 14,4; 10,3 y 4,1%,
respectivamente, resultando Pgs 0,8. La composicion inicial (a 15 min de reaccion,
primer anadlisis con DCT) de H,, CO, CO, y CH4 fue 26,3; 30,9; 15,4 y 27,4%,
respectivamente, mientras que la final (a 8 horas de operacion) fue 30,0; 36,3; 12,4;
y 21,3, respectivamente. Cuando se evalué la reaccién de descomposicion térmica,
la proporcion de etileno (determinada por FID y cuantificada complementando el
andlisis con DCT) resulté significativa, por lo que se lo incluyé para recalcular la
composicion inicial de los gases, resultando 21,2; 24,9; 12,4; 22,1 y 19,4 de H,, CO,
CO,, CH, y etileno, respectivamente, mientras que las finales fueron 21,4; 25,9; 8,9;
15,2 y 28,6, respectivamente. La Sy2 y el Yo fueron 23,1 y 17,4, respectivamente.
Los principales productos liquidos generados fueron propenal (90,1 g L™,
acetaldehido (72,8 g L"), MHA (18,4 g L") y acetona (10,7 g L™"). En funcién del
detalle cuantificado, el aporte de la reaccién de descomposicion térmica del glicerol
a 700°C resultd menor, con baja conversién de glicerol (14,4%) y bajas selectividad
y rendimiento a H» (23,1 y 17,4, respectivamente). En el reformado en fase gas
entre 650-700°C, la descomposicién térmica del glicerol genera principalmente una
mezcla de acroleina (CsH4O) y acetaldehido (C2H4O), pudiendo ademas formar CO,
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CO,, CH4, H> y C, debido a la escisiéon de enlaces y reacciones generadas por
radicales libres (Stein y col., 1983). Los resultados de descomposicién térmica de
glicerol a 700°C obtenidos en esta tesis coincidieron en los principales productos
producidos, obteniendo ademas MHA y acetona, aunque en menor proporcién que
los productos liquidos mayoritarios, propenal y acetaldehido. La distribucion de
productos por descomposicion térmica fue diferente a la obtenida en reacciones
utilizando catalizadores, lo cual estaria asociado a los procesos cataliticos en que
participan los productos de aquella descomposicion de glicerol. En presencia de un
catalizador, las cantidades de CO, CH4 y etileno disminuyen mientras que las
proporciones relativas de Hz y CO, aumentan. Estos datos sugieren que la reaccion
de WGS fue favorecida desplazando el equilibrio hacia CO. e H,, mientras que las
reacciones de Boudouard y de hidrogenacién del depésito carbonoso formado para
generar CH4 fueron menos activas (Bobadilla y col., 2012).

4.1.2.1 Catalizadores de Niquel-Cobalto

4.1.2.1.1 Distribucion de productos

Las fracciones mayoritarias de gases eluyentes (Ho, CO,, CO y CH,4) durante el
reformado en fase gas del glicerol con 4Ni/Al,O3, 4Co0-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/Al>O3
son presentados en la Figura 4.8. Para 4Ni/Al.O3 a 500°C (Fig. 4.8.a), la fraccion
H. present6 constante incremento en 8 h de reaccion, desde 60 a 70%, y la fraccién
CO. aumentdé levemente para luego mantenerse constante durante el tiempo de
reaccién. La fraccion CO disminuyé de 15% hasta alrededor 1% en 5 h de reaccion,
y la de CH4 present6 valores bajos durante toda la operacion. Para 4Ni/Al,O3 a
700°C (Fig. 4.8b) la fraccion H, disminuy6 durante las primeras 2 h, de 60,2% hasta
54,3%; sin embargo, luego y hasta las 8 h mostré un leve incremento, superando el
valor inicial. Por el contrario, la fraccion CO, crecidé en las primeras 2 h y luego
disminuy6 hasta 22% a 8 h, mientras que CO y CH4 aumentaron levemente con el
tiempo de reaccion, alcanzando a las 8 h 13,7 y 1,4%, respectivamente.

Para 4Co-4Ni/Al,O3 a 300°C (Fig.- 4.8¢) la fraccion H, crecié durante el tiempo
de operacion hasta 82% a las 8 h. Las fracciones CO, y CO fueron similares entre
si y decrecieron lentamente durante el tiempo de reacciéon hasta 10%. La fraccion
CH, fue baja durante toda la operacion. Para 4Co-4Ni/Al.O3 a 500°C (Fig. 4.8d) el
comportamiento fue notablemente similar que a 300°C, indicando que el incremento

de temperatura de operacién practicamente no modificéd las fracciones obtenidas.
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Con 4Co-4Ni/Al,O3; a 700°C (Fig. 4.8e) la fraccion H, fue elevada al inicio de la
reaccidon (77,0%) hasta 3 h de operacién, iniciando luego un marcado descenso
hasta 56,1% a 8 h. La fraccion CO, aumentd durante las primeras 4 h, para luego
mantenerse constante hasta 8 h de operacion (24,0%). Las fracciones CO y CH, se
mantuvieron en valores constantes y similares hasta 4 h (4,0%), incrementandose
luego en forma lenta hasta 8 h, alcanzando 13,1 y 7,5%, respectivamente. En este
caso, no fueron observadas marcadas diferencias al comparar a 300 y 500°C, pero
el aumento de la temperatura de reaccién a 700°C provocé que la fraccién H, sea
elevada durante las primeras 2 h para luego decaer rapidamente. Ademas, pudo
determinarse que las fracciones CO,;, CO y CH, aumentan con el tiempo de
operacion, contrariamente a lo que ocurrié a menores temperaturas de reaccion.

Para 12Co-4Ni/Al,O3 a 300°C (Fig. 4.8f), la fraccién H, aumentd hasta 4 h, para
luego decaer lentamente hasta 73% a 8 h. La fraccion CO, disminuyd hasta las 4 h
y luego presentd una leve recuperacion hasta las 8 h de operacién. La fraccion CO
disminuyd hasta 2 h para luego mantenerse en valores constantes de alrededor
5%, mientras que la fraccion CH4 fue baja en toda la reaccion (1%). Con 12Co-
4Ni/Al,O3 a 500°C (Fig. 4.89), la fraccion H, crecié durante las primeras 2 h,
decayendo luego marcadamente hasta alcanzar 50% a las 8 h. La fraccién CO;
aumento6 de 23 a 48% en 8 h, mientras CO decrecié de 10 a 1% en el tiempo de
operacioén. Al igual que a 300°C, la fraccién CH4 se mantuvo baja durante toda la
reaccion (1%). Para 12Co-4Ni/Al,O3 a 700°C (Fig. 4.8h), la fraccion inicial de Ho
(60,7%) fue similar a la alcanzada con 4Ni/Al,O3; a 700°C; sin embargo, con 12Co-
4Ni/Al,O3 dicha fraccién disminuy6 con el tiempo de reaccion hasta 4 h, y luego se
mantuvo constante (alrededor de 52,0%) hasta 8 h. La fraccion CO, disminuy6 de
forma constante durante la reaccion, mientras que CH4 se mantuvo constante (7%).
La fraccién CO mostré un notable incremento, con 27% a 8 h, y demostrando ser el
Unico caso en que esta fraccién super6 la de CO. a tiempo final. La fraccion CH4 se
mantuvo constante (alrededor de 7,5%) durante todo el tiempo de operacion.

En condiciones de exceso de vapor, H,, CO, y CO fueron los productos
gaseosos mayoritarios, y CHs en menor proporciéon (Cheng y col., 2010a). Las
fracciones Ho y CO; fueron las principales en casi todas las condiciones analizadas,
lo que indicé que la reaccion WGS (Ec. 2.12) (Cheng y col., 2010b) y la reaccion de
reformado de glicerol (Ec. 2.21) (Cheng y col., 2010a) fueron favorecidas, mientras
que la baja fraccién CH,4 sugiri6 que el reformado con vapor del CH4 fue activo
(inversa de la Ec. 2.23) (Dou y col., 2009; Ramos y col., 2007). Para estos
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catalizadores, el aumento de la temperatura provoco que la fraccion H, sea menor y

aumente de manera mas lenta con el tiempo de operacion, generando mayor
cantidad de CO y similar de CO. para 4Ni/Al,O3 y 12Co0-4Ni/Al.O3, mientras que se
obtuvo mayor CO, y menor CO con el catalizador 4Co-4Ni/Al,O3. EI aumento del
CO podria deberse a la inversa de las Ecs. 2.36 y 2.39, donde fue eliminado parte
del carbon formado debido a la mayor temperatura de reaccién. Por otro lado, el
incremento en la cantidad de CO, y la disminucion del CO podria estar relacionado
al favorecimiento de las Ecs. 2.36 y 2.37. Para todos los casos, con la mayor
temperatura se produjo mas CO por la reaccion de descomposicién de glicerol (Ec.
2.22), favorable por encima de 650°C (Wang y col., 2010), y mayor cantidad de CH4
(excepto 4Ni/Al.O3), posiblemente generada por la eliminacion parcial del carbén
formado con consumo de H (inversa de la Ec. 2.34) (Cheng y col., 2010a), la
reaccion de hidrogenacion del CO (inversa de la Ec. 2.25) y/o mediante la Ec. 2.24.
La incorporacion de Co desfavorecio la produccion de Hy y favorecié la de CO;
al aumentar la temperatura, y la formacion de CH,4 se incrementd a mayor carga de
Co. Con 4% p/p Co se produjo la mayor fraccion de H, y la menor de CO. a menor
temperatura, manteniendo bajos niveles de CO y CH4. El aumento de la carga a
12% p/p Co mostré un leve aumento en la producciéon de Hz a menor temperatura.
Las fracciones mayoritarias de productos liquidos obtenidos en el reformado en
fase gas del glicerol con 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/Al,O3 son detalladas
en la Figura 4.9. Con 4Ni/Al,O; a 500°C (Fig. 4.9.a) los principales productos
fueron EtAL y Ac, los cuales presentaron elevada concentracién inicial y luego
decayeron con el tiempo de reaccién. La concentracion total de cada compuesto
(promedio de relaciones entre concentraciones y voliumenes de liquido recuperado
a cada hora) fue de 49,1 y 42,2 g L, respectivamente. Para 4Ni/Al,O3 a 700°C
(Fig. 4.9b) el comportamiento fue diferente, debido a que las fracciones aumentan
con el tiempo de operacién, siendo los principales compuestos MeAL y Ac con
concentraciones totales 0,9 y 0,8 g L, respectivamente. Con este material, la
produccién de compuestos condensados fue enormemente favorecida a 500°C.
Para 4Co-4Ni/Al,O3 a 300°C (Fig. 4.9¢), los principales compuestos fueron Ac y
MHA, con concentraciones finales de 9,3 y 7,7 g L™, respectivamente. Con 4Co-
4Ni/Al,O3 a 500°C (Fig. 4.9d), los productos liquidos mas importantes fueron MHA
y 2-HEtAL, con concentraciones totales de 2,8 y 1,6 g L™, respectivamente. Con
4Co0-4Ni/Al,O3 a 700°C (Fig. 4.9e), los mayoritarios fueron MeAL y EtAL, con 0,2 y

0,1 g L, respectivamente. En estas condiciones, el comportamiento mostré una
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Figura 4.8: Fraccion mayoritaria de gases (H., CO,, CO y CH,) obtenida en el reformado
en fase gas de glicerol empleando 4Ni/Al,O3; a 500°C (a) y 700°C (b); 4Co-4Ni/Al,O3 a
300°C (c), 500°C (d) y 700°C (e); 12Co-4Ni/Al,O5 a 300°C (f), 500°C (g) y 700°C (h).
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disminucion en la concentracién con el tiempo de reaccion. Ademas, para este

material, la produccion de compuestos condensados fue superior a 300 °C.

Para 12Co-4Ni/Al,O3; a 300°C (Fig. 4.9f) y 500°C (Fig. 4.99) se produjeron en
mayor importancia MHA y MeAL, con concentraciones totales de 1,0 y 0,5 g L™,
respectivamente, a 300°C, y de 9,5y 5,7 g L, respectivamente, a 500°C. Con
12C0-4Ni/Al,O3 a 700°C (Fig. 4.9h), los productos liquidos mas importantes fueron
Ac y MeAL, con concentraciones de 62,2 y 25,5 g L, respectivamente. A 300 y
500°C, el comportamiento demostré una disminucion en la concentracién de
compuestos liquidos con el tiempo de reaccién, con valores relativamente bajos.
Sin embargo, el comportamiento observado para este material a 700°C, determiné
un incremento en las concentraciones de productos a mayor tiempo de reaccién.
Las menores concentraciones de productos condensados se obtuvieron con
4Ni/Al,O3 y 4Co-4Ni/Al,O3 a 700°C, y con 12Co0-4Ni/Al,O; a 300°C. Respecto a
todos los compuestos identificados en la fraccion liquida, sélo 5 han sido
identificados como mayoritarios: MHA, Ac, MeAL, EtAL y 2-HEtAL. Con 4Ni/Al>O3
se obtuvo MeAL, EtAL y Ac como mayoritarios, indicando la predominancia de
reacciones sucesivas de deshidratacién a partir del glicerol. Esta reaccién puede
ocurrir en el OH central o terminal del glicerol, dando lugar a la formacién de dos
intermedios fenol, que se reordenan para generar 3-hidroxipropanal (poco estable)
y MHA, respectivamente, y que posteriormente genera 2-propenal (acroleina)
(Trimm, 1999; Bartholomew, 1982). Para 4Ni/Al.Os, el glicerol fue convertido en Ac
a través de la generacion de MHA, sin ser detectados 2-propenal y MHA, los cuales
fueron reportados como principales productos de la deshidratacién del glicerol
(Zhou y col, 2008). También fueron generados EtAL y MeAL en un Unico paso por
deshidratacion, segun fue descripto (Nimlos y col, 2006). Con 4Co-4Ni/Al.O3 se
obtuvo MHA y Ac a 300 y 500°C, composicion diferente a la obtenida con 4Ni/Al,Os.
El aumento de la temperatura a 700°C favorecié la deshidratacion del glicerol hacia
MeAL y EtAL, al igual que en un reporte previo (Chai y col., 2007). Con 12Co-
4Ni/Al>O3, se gener6 principalmente MHA y Ac, con MeAL como segundo producto
mayoritario. Los resultados demostraron que la presencia de Co favorecio
principalmente la formacion de MHA y Ac, mientras que el aumento en la carga de
Co permitié6 generar mayor cantidad de MeAL, y la cantidad de EtAL co-producido
fue menor debido a su transformacién hacia productos gaseosos (Araque y col.,
2012). Ademas, los catalizadores bimetalicos presentaron mejor actividad hacia la
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deshidratacion del glicerol, presentando resultados que fueron consistentes con
otros previamente reportados (Batista y col., 2004; Youn y col., 2006).
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Figura 4.9: Fraccién mayoritaria de compuestos en la fraccion liquida, obtenida en el reformado en
fase gas de glicerol empleando 4Ni/Al,O; a 500°C (a) y 700°C (b); 4Co-4Ni/Al,O; a 300°C (c),
500°C (d) y 700°C (e); 12C0-4Ni/Al,O3 a 300°C (f), 500°C (g) y 700°C (h).
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4.1.2.1.2 Parametros obtenidos

La conversién de glicerol obtenida a 4 y 8 h de reaccién, y los parametros Xr,
Xa, XL Yy Ras obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para 4Ni/Al.Os3, 4Co-
4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/AloO3 a diferentes temperaturas de reaccion son presentados
en la Tabla 4.4. A 300°C, las conversiones fueron bajas; Xty Xg alcanzaron 33,4 y
32,1% para 4Co-4Ni/Al,O3, respectivamente, mientras que con 12Co0-4Ni/Al.O3 los
valores son aun mas bajos. Ambos materiales presentaron también baja X., con
valores depodsitos carbonosos cercanos a 0,7%C referido al glicerol alimentado,
favorecido por reacciones como la deshidrogenacion de CHy4 (Ec. 2.34) que genera
H. e incrementa el depdsito carbonoso sobre el catalizador (Cheng y col., 2010a);
la Rgs fue menor con 4Co-4Ni/Al.Os. Al llevar a cabo la reacciéon a 500°C, las
conversiones aumentaron respecto de los valores obtenidos a 300°C; al
incrementar la carga de Co, Xr, Xg y XL decrecen marcadamente. El material con
mayor carga de Co formé un depédsito carbonoso de 0,5%C referido al glicerol
alimentado, resultando menor que el formado sobre los demas materiales
evaluados, mientras que la menor Rgs (5,4) se alcanzé con 4Co-4Ni/Al,O3. A
700°C, las conversiones de glicerol fueron mayores de 96,1%, independiente de los
catalizadores y del tiempo de operacion; Xy fue elevada para todos los materiales,
mientras que 12Co0-4Ni/Al,O3 alcanzé la mayor Xg. Se detectaron bajos valores de
depodsito carbonoso (entre 0,2 y 0,4%C referido al glicerol alimentado); esto se
relaciond a la eliminacién parcial del deposito carbonoso formado consumiendo

parte del H, formado, al elevar la temperatura de operacion (Cheng y col., 2010a).

Tabla 4.4: Conversiones (%) y Ras (H2/CO) obtenidas en reformado en fase gas de glicerol
para 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/Al,O3 en reaccidén a 300, 500 y 700°C.

Conversiones (%) Ras
T (°C) Catalizador

4h 8h Xr  Xg X (H,/CO)

4Co0-4Ni/Al,O; 33,2 24,8 334 321 1,3 6,4

300 12Co0-4Ni/Al,O; 24,3 19,8 25,4 24,2 1,2 18,3

4Ni/Al,O; 54,6 42 3 63,9 441 19,8 18,8

500 4Co0-4Ni/Al,O4 419 32,8 474 40,2 7,2 5,4

12Co0-4Ni/Al, O, 30,2 9,3 37,5 32,2 5,3 19,6

4Ni/Al,O; 99,8 99,9 99,8 76,9 22,9 4,5

700 4Co0-4Ni/Al,O4 100,0 100,0 100,0 619 38,1 11,1

12Co0-4Ni/Al,O3 96,7 96,1 96,8 89,0 7,8 2,5
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Se generaron las relaciones mas bajas de Rgs con 4Ni/Al;O3 y 12C0-4Ni/AlxO3

a 700°C; este ultimo presenta adecuada Rgs para uso directo (Xu y col., 1999). Al
aumentar la carga de Co y disminuir la temperatura, disminuyeron las X1y Xg.

Los valores de selectividades (Syz y Sc) y rendimientos (Yw2 y Yc) a principales
productos obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para 4Ni/Al.O3, 4Co-
4Ni/AlI,O3 y 12C0-4Ni/Al,O3; a diferentes temperaturas son presentados en las
Tablas 4.5 y 4.6. Las mayores Sy, a cada temperatura fueron obtenidas con la
menor carga de Co, alcanzando la mayor Sy, a 500°C. El valor de Yz disminuy6 al
incrementar la carga de Co, mientras que a las menores temperaturas el Ycoo
aumento y el Yco disminuyé con el incremento de la carga metalica, de acuerdo a
informacién previa (Ramos y col., 2007). Sin embargo, un comportamiento muy
diferente ocurrié a 700°C, debido a que el Yco2 disminuyd y el Yco aumenté cuando
la carga de Co se incrementd, lo cual influyd de manera positiva respecto a los
rendimientos de los gases obtenidos (Ramos y col., 2007), generando una Rgs
adecuada para utilizacion directa (Xu y col., 1999). La formacion de compuestos
gaseosos C, posiblemente sea debida a la hidrogenacidén-deshidrogenacién de
EtAL (Araque y col., 2012; Adhikari y col., 2009). Aunque el material con mayor
carga de Co a 700°C gener6 menor Yy, las Xt y Xg obtenidas durante la reaccion
resultaron ser elevadas y adecuadas en el tiempo de operacion. Este catalizador
responde a resultados determinados previamente, donde se reportd que la relacion
optima de Ni y Co sobre un soporte de alumina fue de 1:3 (Luo y col., 2010).

Tabla 4.5: Selectividades a principales productos (%) en el reformado en fase gas de glicerol
para 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/Al,O3 en reacciéon a 300, 500 y 700°C.

128

Selectividades (%)

T(°C Catalizador
(°C) H, CO, CH, (e{0) C, Cs C, Cs Cs

4Co-4Ni/Al,O; 68,7 416 438 52,0 1,1 04 00 01 0,0
12Co0-4Ni/Al,O; 66,5 63,5 8,5 19,3 3,0 23 00 21 1,3

300

4Ni/Al,O3 753 772 41 122 3,2 29 01 0,2 0,1
500 4Co-4Ni/Al,O; 88,0 488 3,3 37,2 1,7 86 0,1 03 0,0
12Co-4Ni/Al,O0; 742 835 3,1 10,1 1,1 21 00 0,0 0,0

4Ni/Al,O3 61,1 684 1,4 29,5 0,5 02 00 0,0 0,0
700 4Co-4Ni/Al,O; 721 519 142 178 145 14 0,1 0,1 0,0
12Co-4Ni/Al,0; 52,7 21,8 9,7 284 320 60 08 11 0,1
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Tabla 4.6: Rendimientos a principales productos (%) en el reformado en fase gas de glicerol
para 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O3 y 12C0-4Ni/Al,O3 en reaccién a 300, 500 y 700°C.

129

Rendimientos (%)

T (°C Catalizador
(°C) H, CO, CH, (e{0) C, Cs C, Cs Cs

4Co-4Ni/Al,O; 53,3 386 4,4 482 1,0 04 00 01 0,0
12Co-4Ni/Al,O0; 53,6 61,3 8,2 186 2,9 22 00 20 1,3

300

4Ni/Al,O3 41,7 44,4 2,4 7,0 1,8 1,7 0,1 0,1 0,1
500 4Co-4Ni/Al,O; 61,1 37,2 2,5 28,3 1,3 6,5 0,1 0,2 0,0
12Co0-4Ni/Al,O0; 58,3 725 2,7 8,8 1,0 1,8 0,0 0,0 0,0

4Ni/Al,O3 60,8 67,8 1,4 29,3 0,5 02 00 0,0 0,0
700 4Co-4Ni/Al,O; 721 51,7 141 17,7 144 1,4 0,1 0,1 0,0
12Co0-4Ni/Al,O0; 425 17,6 7,8 229 258 48 06 09 0,1

4.1.2.1.3 Depositos de carbon

Los perfiles obtenidos mediante la técnica OTP para 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al.O3 y
12Co0-4Ni/Al>O3 luego del reformado del glicerol en fase gas y a las temperaturas
evaluadas, junto con las concentraciones de carbdn obtenidas a tiempo final son
mostrados en la Figura 4.10.1. En los perfiles a 300°C (Fig. 4.10.1a), la oxidacion
del carbén depositado se produjo desde 200 hasta 550-600°C, mostrando un pico
intenso con maximo en 390-400°C. El material 12Co-4Ni/Al,O; generé menor
formacién de carbdn a 300°C respecto de 4Co-4Ni/Al,O3, indicando que el aumento
de la carga metalica mejoré la resistencia a la deposicidén de carbon (Fig. 4.10.1d).
Debido a que ambos perfiles mostraron eliminacién del carb6n a baja temperatura,
fue probable que la mayoria de los depdsitos formados correspondan a carbén del
tipo amorfo (filamentoso o whisker) (Rynkowski y col., 1995; Bartholomew, 2001).
En los perfiles a 500°C (Fig. 4.10.1b), la oxidacion del carb6n se produjo de
diferentes formas: 4Ni/Al.O3 presentd un gran pico con maximo centrado en 500°C,
4C0-4Ni/Al,O3 un unico pico centrado en 400°C, y 12Co0-4Ni/Al,O3; dos picos,
centrados en 400 y 600°C, respectivamente. Fue probable que los picos a menor
temperatura correspondan a carbén amorfo y los de mayor temperatura a carboén
grafitico (Silverhood y col., 2010; Bartholomew, 2001). El perfil para 4Ni/Al,O3 indico
la existencia de cantidades importantes de ambos tipos de depdésitos, que
conforman un Unico pico durante el andlisis. Con 12C0-4Ni/Al,O3 se generd la
menor cantidad de carbon a 500°C, con un valor inferior al observado a 300°C (Fig.
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4.10.1d). A 700°C (Fig. 4.10.1c), los perfiles 4Ni/Al,O3 y 4Co-4Ni/Al,O3; mostraron
un anico pico centrado en 600°C, y 12C0-4Ni/Al,O3 dos picos a 400 y 500°C. Este
altimo produjo la mayor cantidad de carbon a 700°C (Fig. 4.10.1d), el cual
correspondié a carbdn del tipo grafitico. En los catalizadores con Ni, el metal puede
disolver los residuos de carbdn no reactivos y generar filamentos de carb6n con
particulas Ni en la parte superior de los filamentos (Wei y col., 2004), sin embargo
los resultados obtenidos demostraron que esto podria ser observado a menores
temperaturas de operacién, mientras que al aumentar la temperatura fueron
generadas menores cantidades de carbén amorfo (filamentoso) pero mayores de
carbén grafitico con el incremento de la carga metalica. Segun ha sido demostrado,
las principales reacciones que generaron deposicion de carbdn sobre el catalizador
son la de Boudouard (Ec. 2.36) y la descomposicion del CH4 (Ec. 2.34) (Luo y col.,
2010). El material 4Co-4Ni/Al,O3 a 700°C generd el menor valor de concentracion
final de carbén (8,9 mg C gecat' h') en todas las condiciones evaluadas. Los
catalizadores modificados con Co presentaron menor formacion de carbon respecto
al material monometélico a la misma temperatura, de acuerdo a lo reportado
previamente (Ramos y col., 2007), siendo la excepciéon 12C0-4Ni/Al,O3 a 700°C.
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Figura 4.10.1: Perfiles de OTP obtenidos para los catalizadores 4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O3 y 12Co-
4Ni/Al,O; al finalizar la reaccién de reformado en fase gas de glicerol a 300°C (a), 500°C (b) y

700°C (c), y concentraciones finales de carbdn para cada material (d).
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Los espectros de FTIR y los patrones de DRX obtenidos para los catalizadores
4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al.O3 y 12C0-4Ni/Al,O3 luego de la reaccion de reformado en
fase gas de glicerol son presentados en la Figura 4.10.2. Los espectros FTIR (Fig.
4.10.2a, b y ¢) mostraron, comparando con los catalizadores antes de la reaccién,
una marcada disminucién en la intensidad de las bandas a 3500 y 3780 cm™, las
cuales han sido asignadas a la interaccién entre grupos OH y/o grupos del agua
quimisorbida con los OH del soporte y-Al.O3 (Stoilova y col., 2002); la presencia de
depdsitos carbonosos en la superficie ocasiond una disminucién en la hidratacién
superficial de los materiales, explicando el comportamiento presentado. Los perfiles
mostraron también bandas centradas aproximadamente a 1010, 1380, 1580 y 2930
cm’”, las cuales tuvieron distinto comportamiento en funcién de la temperatura de
reaccién. La banda a 1010 cm™', muy marcada a 300°C, disminuyé al aumentar la
temperatura, desapareciendo a 700°C para 4Ni/Al.O3; y 4Co-4Ni/Al,Os. Las bandas
a 1380 y 1580 cm™' practicamente no se vieron a 300°C, y aumentaron al aumentar
la temperatura de reaccién, siendo completamente definidas a 700°C. Las bandas a
2930 cm’' mostraron un comportamiento cualitativamente similar al anterior pero
siendo mucho menos intensas. La banda a 1010 cm™ fue previamente asignada a
enlaces C-O y al estiramiento del enlace C-C, mientras que la sefial débil a 2850
cm’ fue atribuida a la presencia del enlace C-H (Cheng y col., 2012). Bandas
alrededor de 750-1000 cm™ corresponden a vibraciones tipicas de los enlaces C-H
de tipo aromatico, mientras que bandas entre 2750 y 2980 cm’' fueron asignadas a
vibraciones de los enlaces -CH, y -CH3 asimétricos y simétricos de grupos alquilo,
indicando la presencia de cadenas alifaticas con posibles ramificaciones (Rojas y
col., 2010). Bandas a 1036-1045 cm’ fueron asignadas a sefales vCC, mientras
que una banda a 1399 cm™ se asoci6 a especies olefinicas (Sheppard y col., 1996;
Li y Stair, 1997). Bandas a 1515 y 1630 cm’' fueron asignadas a grupos aromaticos
y olefinicos, respectivamente (Andy y col, 1998; Trombetta y col., 1997). La banda a
1590 cm’' ha sido asignada a la naturaleza aromatica del depésito, asi como las
bandas a 1513-1524 a enlaces C=C aromaticos, mientras que bandas a 2960 y
2868 cm’' fueron asociadas a vibraciones stretching de CH en especies saturadas
(Trombetta y col., 1997). En funcion de lo anterior, se considera que al aumentar la
temperatura de reaccion, el depdésito carbonoso formado cambié su naturaleza,
mostrando caracteristicas olefinicas cuando la reaccién fue realizada a 500°C vy
principalmente aromatica cuando la reaccion se condujo a 700°C.
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Los perfiles DRX de los materiales luego de la reaccién (Figuras 4.10.2d, e y f)

mostraron la presencia de tres picos a 25, 43 y 54°, que no aparecian antes de la

reaccién, y que fueron asignados a los planos de difraccién (002), (100) y (110),

respectivamente, correspondiente a carbono grafitico (Rajarao y Bhat., 2012; Li y

col., 2008). Otros autores concuerdan que el pico a 26° es evidencia de la

presencia de carbono cristalino de tipo grafitico, sin observar carbén de naturaleza

amorfa (Hardiman y col., 2004). Parte de sefal obtenida a 43 ° podria corresponder
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Figura 4.10.2: Espectros de FTIR (izquierda) y patrones de DRX (derecha) obtenidos para
4Ni/Al,O3, 4Co-4Ni/Al,O;3 y 12C0-4Ni/Al,O; luego de la reaccion de reformado en fase gas de
glicerol a 300°C (a) y (d), 500°C (b) y (e), y 700°C (c) y (f). #: NiAlLO, y y-Al,O3; e: NiO; m: Co30,

y NiC0.,0,4; A: CoAl,O,. X: Carbon.
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a la presencia de especies NiO y espinela de Co, que son parcialmente reducidas
durante la reaccion. La presencia de picos a 77° solo fueron evidentes a 700°C, lo
que indicé la presencia de especies Co y Ni metalicas, que también fueron
reportadas a 53° (Cheng y col., 2012). En general, las muestras corridas a 300 y
500°C mostraron picos de mayor tamafno, lo cual se correspondié con mayores
depositos de carbdén. A 700°C, los picos obtenidos fueron de menor tamafno,
sugiriendo que los precursores del depédsito carbonoso podrian ser mas facilmente
removidos de la superficie a esta mayor temperatura (Blesa y col., 2012). Al
analizar los diferentes catalizadores, el agregado de Co demostrdé poca influencia
sobre la prevencion de la formacién de carbén, pues los picos relacionados al
mismo son similares al incrementar la carga del metal.

4.1.2.2 Catalizadores de Niquel-Cerio

4.1.2.2.1 Distribucion de productos

Las fracciones mayoritarias de gases eluyentes (Ho, CO,, CO y CH,4) durante el
reformado en fase gas del glicerol con 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al,O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y
5Ni-6Ce/Al,O3 son presentados en la Figura 4.11. Al evaluar el comportamiento
catalitico a 500°C (Fig. 4.11a, ¢, e y @), la fraccién de H, se mantuvo practicamente
constante, con pequenas variaciones entre valores de 70-75%, siendo la Unica
excepcidn 5Ni-4Ce/Al,O3 debido a que la fraccién inicial de Hz fue 55% y luego de 3
h alcanz6 valores de alrededor 70%. Respecto a los gases CO,, CO y CHy, se
observaron comportamientos similares para todos los materiales evaluados. La
fraccion CO, se mantuvo en valores entre 20-30% hasta 8 h, mientras que la de
CH4 fue constante y reducida alrededor de 1-4% en todo el tiempo de reaccion. La
fraccion inicial de CO fue alrededor de 15% para todos los catalizadores a los que
se les adicioné Ce, descendiendo hasta alcanzar valores de 2-3% a las 5 h, y
siendo luego constante durante el resto de la reaccion. En cambio, para 5Ni/AlzOs,
la fraccion inicial de CO fue 6% y descendié hasta 2% a las 3 h, siendo constante
hasta el fin de la reaccién. Respecto al comportamiento catalitico a 700°C (Fig.
4.11b, d, f y h), la mayor fraccion inicial de H, se obtuvo con 5Ni/Al,O3; (63%),
mientras que con los catalizadores modificados con Ce, esta fracciéon estuvo entre
50-56%. La cantidad de H, aumentd para todos los materiales hasta 65-70% a 4-5
h para comenzar luego a decaer hasta el fin de la reaccién, con excepciéon de 5Ni-
6Ce/Al,O3; donde se observd un comportamiento diferente, en donde la fraccion de
este gas crecié hasta alcanzar 60% a las 8 h. La fraccién CO; fue de 15-25%
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durante toda la reaccion, excepto 5Ni-6Ce/Al>O3, donde la fraccion CO, decrecié de
40% a 20% de forma continua en 8 h de operacion. La fraccion CO presentd una
tendencia similar y constante (10-20%) para los materiales hasta 8 h, excepto 5Ni-
4Ce/Al,O3, donde la cantidad generada fue algo superior (20-28%) en el tiempo
total. La fraccion CH4 fue constante y menor al 4% en 8 h, excepto para 5Ni-
4Ce/Al,O3 donde se observd un incremento hasta 8% al final de la reaccion.

Al comparar ambas temperaturas de operacion, se observé que con 5Ni/Al,Os
las fracciones Ho y CH4 no mostraron grandes diferencias, mientras que la fraccion
CO, fue menor y la de CO mayor a 700°C. Para los demas catalizadores con Ce, la
fraccion H, disminuyé mientras que CH4 fue apenas superior a mayor temperatura
de reaccion. La fraccion CO. se mantuvo constante con 5Ni-2Ce/Al.O3; a 500 y
700°C, sin embargo esta fraccién disminuyd y aumenté con 5Ni-4Ce/Al.O3 y 5Ni-
6Ce/Al;O3, respectivamente, al incrementar la temperatura. Hubo un incremento en
la fraccion CO para todos los materiales al aumentar la temperatura (5-8 veces
superiores respecto a 500°C), presentando 5Ni-4Ce/Al,O3 el mayor incremento.

Con 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al,O3 y 5Ni-4Ce/Al,O; para ambas temperaturas, el
aumento en la fraccion inicial de H, durante las primeras horas de reaccién se
asocio al tiempo que necesitd el catalizador para llegar al régimen de actividad,
disminuyendo luego por ensuciamiento y bloqueo parcial de sitios metalicos activos
por reacciones de formacion de carbén (Ec. 2.37 y 2.38) y sinterizacion (Soares y
col., 2006). La formacién de carbédn fue producto de reacciones de deshidratacion,
craqueo y polimerizacién que ocurren en los sitios acidos de la Al,O3 (Ni y col.,
2007), mientras que el sinterizado de las particulas metalicas fue debido a la
limitada resistencia térmica del soporte (Seo y col., 2009). Este comportamiento no
se observé para 5Ni-6Ce/Al,O3 a ambas temperaturas, siendo evidente una mayor
estabilidad del material durante el tiempo de reaccion. Este comportamiento fue
posiblemente debido a la adecuada capacidad del CeO. de distribuir O, a través de
la red estructural del material, aumentando la reversibilidad redox al elevar la carga
metalica (Alvarez-Galvan y col., 2008), favoreciendo la gasificacién del depdésito
carbonoso gracias al O, (C + O, > COy; 2C + O, &> 2CO) (Alberton y col., 2007;
Liguras y col., 2003), e incrementando la reaccion de intercambio de gas-vapor de
agua (Ec. 2.12) (De lima y col., 2008; Diagne y col., 2004). También fue favorecida
la remocién del carb6n depositado mediante reacciones que consumen parte del Hp
formado para generar CHs (Ec. 2.34), generando una mayor fraccién de CO y
menor fraccion H; respecto a 500°C (Liguras y col., 2003).




Resultados y Discusion

—
Q
~—

90
80

10

Fraccion gas eluyente (%)

—
(g)
~

Fraccion gas eluyente (%)
o
o

—
D
~—

Fraccion gas eluyente (%)
[4,]
(=]

A

(9

90

80
70 ¢ —— =

Fraccién gas eluyente (%)
w
o

70 4—
60 -
50 -

30
20 A

(b)

<-H,  -0-CO;  -0-CO  -O-CH,

Fraccion gas eluyente (%)

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Tiempo de operacion (h)

(d

A

~O-Hjy -0-COy -0-CO -0-CHy

Fraccion gas eluyente (%)

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Tiempo de operacion (h)

Fraccion gas eluyente (%)

°o 1 2 3 4 5 & 71 8
Tiempo de operacion (h)

(h)

o-H; -0€CO0; -0-CO  -0-CHy

Fraccion gas eluyente (%)

] 1 2 3 4 5 6 7 8
Tiempo de operacion (h)

20

80

70

60 7
50

30

20

90

80 4
70 4
60 -

40 -

30

20 A

10

90
80

<-Hy -0-CO; -©-CO  -O-CH,

Tiempo de operacién (h)

--H,  -0-CO;  -0-CO  -0-CH,

0 1 2 3 4 5 6 7 8

Tiempo de operacion (h)

-0-H, -0-CO; -0-CO  -O-CH,

o 1 2 3 4 5 & 7 8
Tiempo de operacién (h)

Figura 4.11: Fraccion mayoritaria de gases (H., CO,, CO y CH,) obtenida en el reformado
en fase gas de glicerol con 5Ni/Al,O3 a 500°C (a) y 700°C (b); 5Ni-2Ce/Al,O5; a 500°C (c) y
700°C (d); 5Ni-4Ce/Al,O3 a 500°C (e) y 700°C (f); y 5Ni-6Ce/Al,03; a 500°C (g) y 700°C (h).
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Las fracciones mayoritarias de productos liquidos obtenidos en el reformado en
fase gas del glicerol con 5Ni/Al>O3, 5Ni-2Ce/Al>O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3
son mostradas en la Figura 4.12. Con 5Ni/Al.O3; a 500°C (Fig. 4.12.a) los productos
principales fueron 2,3-DHPAL y MHA, el primero obtenido a elevada concentracion
inicial, y con tendencia a disminuir a medida que transcurri6 el tiempo de operacion.
La concentracién total de estos productos fue 95,1 y 27,1 g L, respectivamente.
Para el mismo material a 700°C (Fig. 4.12b) el comportamiento fue diferente, con
incremento en las concentraciones de las fracciones con el tiempo de operacion.
Los principales productos fueron MeAL y 2-HEtAL con concentraciones totales de
0,2y 0,1 gL, respectivamente. De similar manera que para el material 4Ni/Al;Os,
la produccion de compuestos en la fraccidn liquida fue favorecida a 500 °C.

Para 5Ni-2Ce/Al,O3 a 500°C (Fig. 4.12c¢), los productos liquidos aumentan con
el tiempo de reaccién, siendo mas importantes 2-HEtAL y EtAL (concentraciones
finales 160,4 y 7,9 g L™, respectivamente). Para el mismo material a 700°C (Fig.
4.12d) los compuestos aumentaron con el tiempo, siendo mas importantes Ac y
MeAL (7,8 y 4,3 g L, respectivamente). La formacién de compuestos condensados
disminuye en gran medida para este material al aumentar la temperatura.

Con 5Ni-4Ce/Al>O3 a 500°C (Fig. 4.12e) los principales compuestos fueron Ac y
MHA, con concentraciones totales de 16,3 g L' para ambos productos. A 700°C
(Fig. 4.12f) se generd principalmente MeAl y Ac, con concentraciones de 11,9y 3,9
g L7, respectivamente. Con este material, se observé un incremento en los
productos generados con el tiempo de reacciébn a ambas temperaturas. Sin
embargo, resultd interesante detallar que a 500°C los principales productos liquidos
fueron acompanados por otros compuestos y en importantes concentraciones. A
700°C, los restantes compuestos fueron generados en baja proporcion, indicando
que el aumento de temperatura limitd la formacion de productos liquidos.

Para 5Ni-4Ce/Al>O3 ocurri6 un comportamiento similar al del caso anterior. A
500°C (Fig. 4.12g) aparecié mayormente MHA y Ac, con concentraciones de 19,4 y
6,8 g L7, respectivamente, acompafiados de numerosos productos liquidos. A
700°C (Fig. 4.12h), MeAL y Ac fueron los mas importantes, a concentraciones
finales 0,8 y 0,3 g L, respectivamente, y con baja proporcién de otros compuestos.
Nuevamente, el incremento en la temperatura de operacién disminuyé de forma
drastica la produccion de compuestos en la fraccion acuosa.

A 500°C, el comportamiento demostré aumento en la formacion de compuestos
liquidos con el tiempo de reaccién (excepto 5Ni/AlxO3), siendo observadas mayores
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Figura 4.12: Fraccion mayoritaria de compuestos en la fraccion liquida, obtenida en el reformado
en fase gas de glicerol empleando 5Ni/Al,O; a 500°C (a) y 700°C (b); 5Ni-2Ce/Al,O3 a 500°C (c) y
700°C (d); 5Ni-4Ce/Al,O3 a 500°C (e) y 700°C (f); y 5Ni-6Ce/Al,O3 a 500°C (g) y 700°C (h).
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concentraciones con 5Ni/Al,O3 y 2Ce-5Ni/AlO3, y con baja generacion de otros
productos. A mayor carga de Ce (4Ce-5Ni/Al,O3 y 6Ce-5Ni/Al.O3), fueron obtenidas
menores concentraciones de liquidos y mayor presencia de productos secundarios.
A 700°C, fue notable la disminucion en los valores de concentraciones obtenidas
respecto a 500°C, notandose baja proporciéon de restantes compuestos y ademas,
una importante disminucion en las proporciones al incrementar la carga de Ce. Las
menores concentraciones de productos fueron obtenidas con todos los materiales a
700°C. Igual que para los catalizadores con Co, los principales compuestos
identificados en la fraccion liquida fueron MHA, Ac, MeAL, EtAL y 2-HEtAL.

Con 5Ni/Al,O3 y 5Ni-2Ce/Al,O3 a 500°C se obtuvo 2,3-DHPAL y 2-HEtAL como
compuestos mayoritarios, respectivamente, lo cual indicé que la deshidratacién no
fue la via preferida. En este caso, la ruta consistié en la transformacion del glicerol
mediante reacciones secuenciales de deshidrogenacién, decarbonilaciéon vy
deshidratacion, generando 2,3-DHPAL, 1,2-EtDOL y EtAL, respectivamente (King y
col., 2010). El EtAL podria ser hidrogenado a etanol (en el caso de tratarse de
APR), pero la via mas factible seria la descomposicion hacia gases. Por otro lado,
el 2-HEtAL pudo obtenerse por deshidrogenacién del 1,2-EtDOL, siendo la principal
via utilizada a baja carga de Ce. Con 5Ni-4Ce/Al,O3; y 5Ni-6Ce/Al.O3 a 500°C se
obtuvieron MHA y Ac como compuestos principales, lo que indicé que la
deshidratacion del glicerol hacia MHA y Ac fue activa, sin ser detectado el 2-
propenal, el cual fue reportado como principal producto de la deshidratacién del
glicerol junto con la MHA (Zhou y col, 2008). Al aumentar la temperatura a 700°C se
obtuvo principalmente MeAL y 2-HEtAL con 5Ni/Al;O3, lo que determind un cambio
respecto al comportamiento a menor temperatura. La obtencién de MeAL estuvo
acompanada de la co-produccion de EtAL en una Unica deshidratacion, segun ha
sido descripto (Nimlos y col, 2006), mientras que el 2-HEtAL se obtuvo por
deshidrogenacion del 1,2-EtDOL. El incremento de la carga de cerio a 700°C no
provocO diferencias entre los compuestos obtenidos, siendo MeAL y Ac los
principales. Esto demostr6 que el aumento de la temperatura favorecio la
deshidratacion del glicerol hacia MeAL y Ac, siendo débilmente detectados MHA y
EtAL (Chai y col., 2007). Se generd menor cantidad de MeAL al aumentar la carga
de Ce a 700°C, con baja presencia de EtAL debido a su transformaciéon hacia
productos gaseosos (Araque y col., 2012), mientras que el aumento de la carga a
500°C direcciono la deshidrogenacion del glicerol en la via MHA y Ac, sin cambios
importantes en las concentraciones totales.
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4.1.2.2.2 Parametros obtenidos

La conversién de glicerol obtenida a 4 y 8 h de reaccién, y los parametros Xr,
Xa, XL Y Ras obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para 5Ni/Al,O3, 5Ni-
2Ce/Al>O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 a 500 y 700°C son mostrados en la
Tabla 4.7. A 500°C, la conversién, independiente de la carga de Ce, disminuyé de
85-89% a 4 h a 39,7-54,6% a 8 h, alcanzando el valor mas bajo (39,7%) para 5Ni-
6Ce/Al,O3; la Xg fue mayor al aumentar la carga de Ce, mientras que la X_
disminuyé. Los valores de depésito carbonoso formado, independiente de la carga
de Ce alcanzaron aproximadamente 0,7%C referido al glicerol alimentado, siendo
favorecido por la presencia de reacciones que forman dichos depdésitos, tales como
la deshidrogenacion de CH4 (Ec. 2.34) que genera H, pero aumenta el depdsito
carbonoso (Cheng y col., 2010a). La Rgs alcanzé valores entre 24,1 y 30,0%,
resultando de poco interés para favorecer la obtencidon directa de gas de sintesis. A
700°C, la Xt fue practicamente total, superando 98,3%, mientras que Xg aumenté al
incrementar la carga de metal. Los depdsitos carbonosos fueron menores que los
observados a 500°C; esto puede asociarse a que la presencia del CeO, favorece la
gasificacién del depdsito carbonoso (Alberton y col., 2007; Liguras y col., 2003) y/o
su remocién mediante reacciones que consumen parte del H, formado (Ec. 2.34)
(Liguras y col., 2003). A 700°C, la conversion mejoré notablemente y la Rgs fue
mas promisoria para obtener la mezcla correspondiente a gas de sintesis que a
500°C, por lo que la descomposicién del glicerol cobrd importancia (Ec. 2.22)
debido al aumento de temperatura, junto con reacciones que producen la
eliminacion parcial del depésito carbonoso formado y consumen CO. generando
CO (Ec. 2.36), o reacciones que generan CO e H, eliminando carbén (Ec. 2.37). El
agregado de Ce disminuy6 la Rgs respecto a 5Ni/Al.Os, siendo 5Ni-4Ce/Al,O;3 el
que alcanz6 valores éptimos para la utilizaciéon directa de la mezcla Hx/CO en
procesos de Fischer-Tropsch (Xu y col., 1999); con 5Ni-6Ce/Al.O3 fueron obtenidos
valores cercanos al 6ptimo, por lo que seria de interés ensayar este catalizador a
mayor tiempo de operacion, debido a que logra conversion total y la mayor
conversién a gases (81,9%).
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Tabla 4.7: Conversiones (%) y Pgs en el reformado en fase gas de glicerol para 5Ni/Al,Og,
5Ni-2Ce/Al,O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 en reaccién a 500 y 700°C.

Conversiones (%) Rgs
T (°C) Catalizador

4 h 8h Xt Xa X (H./CO)

5Ni/Al,O3; 85,1 54,6 782 424 358 30,0

5Ni-2Ce/Al, O, 88,6 45,4 756 445 31,1 24,9

>0 5Ni-4Ce/Al, O, 85,7 52,1 776 47,8 29,8 241

5Ni-6Ce/Al, O, 84,8 39,7 734 495 239 24,8

5Ni/Al,O3; 100,0 100,0 100,0 656 344 5,6

700 5Ni-2Ce/Al,O; 99,9 94,0 983 69,8 28,5 5,2

5Ni-4Ce/Al,O, 100,0 98,8 99,7 753 244 2,5

5Ni-6Ce/Al,O5 100,0 100,0 100,0 81,9 181 3,6

Los valores de selectividades (Spz y Sc) y rendimientos (Yw2 y Yc) a principales
productos obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para 5Ni/Al,O3, 5Ni-
2Ce/Al>O3, 5Ni-4Ce/Al>O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 a diferentes temperaturas son mostrados
en las Tablas 4.8 y 4.9. Las mayores Sy fueron logradas con 5Ni/Al,O3; y 5Ni-
2Ce/Al,03 a 500°C, mientras 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 presentaron valores
algo menores pero comparables con el que se obtuvo con 5Ni/Al,O; a 700°C. Las
She para los catalizadores con Ce a 700°C fueron poco menores que la obtenida
con 5Ni/Al>Os, lo cual demostré que si bien existié un incremento en la reaccién de
intercambio de gas-vapor de agua (Ec. 2.12) (De lima y col., 2008; Diagne y col.,
2004), también se favorecié la remocidn parcial del carb6n depositado mediante
reacciones que consumen H, formado para generar CH4 (Ec. 2.34), y generando
mayores Yco Y menores Yy respecto a lo que fue observado a 500°C (Liguras y
col., 2003). Los menores Yco2 fueron identificados con 5Ni-2Ce/Al,O3 a 500°C y
con 5Ni-4Ce/AlO3 a 700°C, mientras que para este ultimo el Y¢o fue comparable
con el generado por 5Ni/Al,O3 Esto demostrd la importancia de 5Ni-4Ce/Al.O3 a
700°C para Rgs (Xu y col., 1999), mientras que 5Ni-2Ce/Al,O3 a 500°C represento
un catalizador con mayores aptitudes para la produccién de H,, sobre todo debido
al empleo de una menor temperatura de operacion. Por otro lado, si bien 5Ni-
6Ce/Al,O3 a 700°C gener6 adecuados Yo € Yco, fue el material que produjo la
mayor proporcion de CO; a dicha temperatura.
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Tabla 4.8: Selectividades a principales productos (%) en el reformado en fase gas de glicerol
con 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al>O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 en reaccién a 500 y 700°C.

Selectividades (%)

T (°C Catalizador
(°C) H, CO, CH, (e{0) C, Cs C, Cs Cs

5Ni/Al,O; 824 799 7,3 9,5 1,4 1,7 00 O,1 0,1
5Ni-2Ce/Al,04 84,9 78,7 6,5 11,1 1,7 1,6 0,1 0,1 0,2

500 5Ni-4Ce/AlLO; 783 804 37 128 14 15 01 00 0,1
5Ni-6Ce/Al,O5 79,5 805 4,7 11,3 1,7 1,6 0,1 0,1 0,2
5Ni/Al,O, 769 563 32 403 03 00 0,0 0,0 0,0

200 5Ni-2Ce/AlLO; 67,1 577 85 289 34 08 02 0.2 0,2

5Ni-4Ce/AL,LO, 623 300 100 439 130 22 03 04 0,1
5Ni-6Ce/AlLO, 572 637 55 270 31 03 02 01 00

Tabla 4.9: Rendimientos a principales productos (%) en el reformado en fase gas de glicerol
con 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al>O3, 5Ni-4Ce/Al,O3 y 5Ni-6Ce/Al,O3 en reaccién a 500 y 700°C.

Rendimientos (%)

T (°C Catalizador
(*C) H, CO, CH, (e{0) C, Cs C, Cs Cs

5Ni/Al,O; 49,9 499 4,6 59 0,9 1,0 0,0 0,0 0,1
5Ni-2Ce/Al,O; 431 412 34 5,8 0,9 09 00 0,0 0,1

500 5Ni-4Ce/Al,O; 59,9 63,6 2,9 10,1 1,1 1,2 00 0,0 0,1
5Ni-6Ce/Al,O; 62,7 66,3 3,9 9,3 1,4 1,3 0,1 0,0 0,1
5Ni/Al,O; 76,8 55,7 32 398 0,3 00 00 0,0 0,0

200 5Ni-2Ce/Al,O; 63,5 54,6 8,1 274 3,2 08 02 0,2 0,2

5Ni-4Ce/AL,LO, 602 288 96 423 125 21 03 04 0,
5Ni-6Ce/AL,O; 570 634 55 269 31 03 02 01 00

4.1.2.2.3 Depositos de carbon

Los perfiles obtenidos mediante la técnica OTP para 5Ni/Al.O3, 5Ni-2Ce/AloO3,
5Ni-4Ce/Al.O3 y 5Ni-6Ce/Al.O3 luego del reformado del glicerol en fase gas y a las
temperaturas evaluadas, junto con las concentraciones de carbon obtenidas a
tiempo final son mostrados en la Figura 4.13.1. En perfiles a 500°C (Fig. 4.13.1a),
la oxidacion del carbén se produjo desde 250 hasta 600-630°C para todos los
catalizadores, con un pico intenso con maximo en 480-500°C. Segun los perfiles, el
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carbdn formado correspondié principalmente al de tipo amorfo (eliminado a baja
temperatura) (Bartholomew, 2001; Silverhood y col., 2010). Al evaluar la formacion
de carbén a 500°C (Fig. 4.13.1¢), se observd disminucién en las concentraciones
de los depdsitos al aumentar la carga de Ce, lo que demostré mejor actividad hacia
la eliminacion del carbon formado al aumentar la cantidad de metal. Posiblemente
la mayor oxidacién del carbén depositado al aumentar la carga de Ce ocurri6
debido a una mayor presencia de particulas metalicas en la interfase metal-soporte,
segun ha sido reportado (Noronha y col., 2001). En perfiles a 700°C (Fig. 4.13.1b)
se observd que la oxidacion del carbén se produjo a elevada temperatura para
todos los materiales, alrededor de 630-650°C, lo que indicé una mayor presencia de
carbon grafitico (Bartholomew, 2001; Noronha y col.,, 2001). Nuevamente, las
cantidades de carb6n disminuyeron al aumentar la carga de Ce (excepto 5Ni-
4Ce/AlxO3), con valores inferiores a los observados a 500°C, lo cual podria deberse
a que una mayor carga de Ce genera mayor distribucion de O, a través de la red
estructural del material, aumentando la reversibilidad redox (Alvarez-Galvan y col.,
2008) y favoreciendo la gasificacién del depésito carbonoso formado gracias a la
presencia del O,) (Alberton y col., 2007; Liguras y col., 2003). A 700°C, 5Ni-
6Ce/Al,O3 mostrd los menores valores de concentracién final de carbén (8,5 mg C
gcat’ h), siendo atin menor que para el mejor material con Co (4Co-4Ni/AlxOs).
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Los espectros de FTIR y patrones DRX obtenidos para los materiales 5Ni/Al,Os,
5Ni-2Ce/Al,O3, 5Ni-4Ce/Al,0; y 5Ni-6Ce/Al,O3 luego de la reaccion de reformado en
fase gas de glicerol son presentados en la Figura 4.13.2. Los espectros FTIR
(Figuras 4.13.2a y b) mostraron, comparando con los correspondientes
catalizadores antes de la reaccién, una marcada disminucién en la intensidad de las
bandas a 3500 y 3780 cm’", similar a lo encontrado para los catalizadores con Co;
por lo tanto, el comportamiento se explicé considerando la presencia de depdsitos
carbonosos en la superficie, los que disminuyeron la hidratacién superficial de los
materiales. Los perfiles mostraron también bandas centradas aproximadamente a
1010, 1380, 1580 y 2930 cm’', diferenciandose el comportamiento en funcién de la
temperatura de reaccién y no por la carga de Ce. A 500°C, la banda de mayor
intensidad fue la de 1380 cm”, seguida por la de 1010 cm, la cual fue
perfectamente definida, mientras que las demas bandas se insinuaron débilmente.
A conducir la reaccién a 700°C, la banda a 1380 cm™ siguié siendo importante,
crecieron las que aparecen a 1580 y 2930 cm' y desaparecié la de 1010 cm™.
Considerando el analisis y las asignaciones discutidas para los catalizadores con
Co, se propuso que al aumentar la temperatura del reformado en fase gas del
glicerol, el depdsito carbonoso formado a 500°C presentd caracteristicas olefinicas
mientras que cuando la reaccion fue a 700°C el deposito carbonoso cambié siendo
su naturaleza principalmente aromatica. Similar analisis y conclusién se obtuvo con
los catalizadores con Co; esto indica que la naturaleza del depdsito carbonoso es
similar en ambos tipos de materiales, difiriendo el comportamiento cuantitativo.

Los patrones de DRX correspondientes a 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al,O3, 5Ni-4Ce/Al,O;
y 5Ni-6Ce/Al,O5 luego de la reaccidon (Figuras 4.13.2c y d) mostraron la presencia
de picos definidos y caracteristicos de carb6n a 25 y 54°, siendo poco evidente la
presencia del pico a 43°; los picos citados han sido relacionados a carbono grafitico
(Rajarao y Bhat., 2012; Li y col., 2008). Los picos identificados concuerdan con lo
analizado para los catalizadores de Co, por lo que las asignaciones alli presentadas
son aplicables a los materiales con Ce. Al aumentar la temperatura de reaccion a
700°C, los picos fueron menores respecto de los observados a 500°C, este
comportamiento se explicd sugiriendo que los precursores del depdsito carbonoso
podrian ser mas facilmente removidos de la superficie al incrementar la temperatura
(Blesa y col.,, 2012). Ademas, los perfiles a 700°C mostraron que los picos de
carbén fueron menores a medida que aumenté la carga de Ce; esto permitid
demostrar la eficiencia del CeO; por la mayor movilidad de O por la red estructural
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del soporte y la promocion de la oxidacién del carb6n depositado a través de la

gasificacion (Lin y col., 2012; Alberton y col., 2007).
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Figura 4.13.2: Espectros de FTIR (izquierda) y patrones de DRX (derecha) obtenidos para los
catalizadores 5Ni/Al,O3, 5Ni-2Ce/Al,O3, 5Ni-4Ce/Al,O5 y 5Ni-6Ce/Al,O3 luego de la reaccion de
reformado en fase gas de glicerol a 500°C (a) y (c), y 700°C (b) y (d). ¢: NiAl,O, y y-Al,O3; @: NiO;

CeO,. X: Carbén.

4.1.3 Evaluacion catalitica durante actividad prolongada

4.1.3.1 Experiencias de desactivacion

4.1.3.1.1 Distribucion de productos

Para la primera experiencia, las fracciones de gases mayoritarios (Hz, CO,, CO

y CH,4) obtenidas durante el reformado en fase gas de glicerol con 5Ni/Al,O3; en

condiciones desactivantes son presentadas en la Figura 4.14. Al alimentar una

solucion acuosa de GP al sistema de reaccion (Fig. 4.14a), las fracciones Hz y CO»

disminuyeron con el tiempo, mientras que CO y CH4 se incrementaron. La fraccién

H. disminuyé de 60 al 46 % en 12 h, mientras que la de CO, fue desde 18 a 9%; las

fracciones CO y CH4 aumentaron de manera constante hasta 35y 11% a 12 h,
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respectivamente. Cuando se alimentd una solucion acuosa de GC al sistema (Fig.

4.14b), el comportamiento fue bastante similar respecto al encontrado con la
solucion de GP. La fraccion Hx disminuy6 de 62 al 47% en 12 h, mientras que la de
CO:s, lleg6 hasta 10%, mientras que las fracciones CO y CH4 aumentaron hasta 30 y
10%, respectivamente. La fraccion CO fue algo superior y la de COs: inferior al
alimentar GP respecto de GC, lo cual podria asociarse a la presencia de impurezas
en el GC provenientes del proceso de obtencion de biodiesel (Sundari y col., 2012).
Sin embargo, las minimas diferencias encontradas para ambos reactivos indicaron
que, aun en las condiciones desactivantes utilizadas (baja RMAG y mayor VEMH)
la utilizacion de glicerol proveniente de la industria del biodiesel y sin tratamiento
previo fue factible para ser directamente empleado en su transformacion hacia H..
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Figura 4.14: Fracciones mayoritarias de gases (H,, CO,, CO y CH,) obtenidas durante el
reformado en fase gas de glicerol con 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes, alimentando
glicerol puro (a) y glicerol crudo (b).

Para la segunda experiencia, las fracciones de gases mayoritarios (Hz, COy,
CO y CH,) obtenidas con 5Ni/Al.QOs, utilizando las condiciones desactivantes, son
presentadas en la Figura 4.15. Durante el primer ciclo de reaccion (Fig. 4.15a), las
fracciones H, y CO, aumentaron suavemente o se mantuvieron constantes en las
primeras horas, para luego disminuir lentamente con el tiempo de reaccion; la
fraccion CO mostré un suave descenso hasta la hora 3, mientras CHs aumento
suavemente al incrementar el tiempo de operacién. El comportamiento inicial podria
asociarse al tiempo que necesit6 el catalizador hasta llegar al régimen de actividad,
comenzando luego a disminuir su actividad por ensuciamiento y bloqueo parcial de
sitios activos de reaccion (menor disponibilidad) debido a reacciones de formacion
de depdsito carbonoso (Ecs. 2.37 y 2.38) (Zhou y col., 2008; Foo y col., 2012).

Ademas, se incrementaron las reacciones que permitieron la generacién de CH4 a
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expensas del consumo de parte del H, formado (Ec. 2.24). Al inicio del segundo

ciclo de reaccién (Fig. 4.15b), la fraccién H, alcanzé valores mayores que los del
inicio del primer ciclo, disminuyendo luego de forma continua y alcanzando valores
similares a los del primer ciclo, mientras que la fraccion CO, se incrementd
respecto al ciclo anterior, alcanzando un maximo a 6 h; las fracciones CO y CHyq4
aumentan con el tiempo de operacion, siendo algo menores que las presentes
durante el primer ciclo de reaccién. El comportamiento durante el segundo ciclo de
reaccion demostré que la regeneracion fue efectiva y que ademas fue posible
recuperar la actividad catalitica luego de 12 h de operacion, aun manteniendo las
condiciones desactivantes.
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Figura 4.15: Fracciones mayoritarias de gases (H,, CO,, CO y CH,) obtenidas durante el

reformado en fase gas de glicerol con 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes, durante el
primer ciclo (a) y segundo ciclo de reaccion (b).

Para la tercera experiencia, las fracciones de gases mayoritarios (Ho, CO,, CO
y CHy4) obtenidas durante la reacciéon con 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes
son presentadas en la Figura 4.16. Durante el primer ciclo (Fig. 4.16a) la fraccion
H. aument6 suavemente durante las primeras 5 h hasta 75%, pero luego disminuyé
con el tiempo de operacion hasta 50% a 12 h. Este comportamiento fue similar al
encontrado en el primer ciclo del segundo ensayo, donde se relacioné la
disminucion de la fraccion Hy con la menor disponibilidad de sitios activos en el
catalizador por formacion de depésito carbonoso y la presencia de reacciones que
estimulan la formacién de CH4 a expensas del H, formado. La fraccion CO se
mantuvo relativamente constante hasta 7 h y luego aumenté de manera marcada
hasta 12 h, con comportamiento muy similar al CHq, el cual se mantuvo en valores
bajos las primeras 6 h y luego aument6 hasta las 12 h, llegando al 10%. La fraccion
CO, fue practicamente la misma (23%) durante toda esta etapa. Al inicio del
segundo ciclo (Fig. 4.16b), la fraccion H, fue mayor que al inicio del primer ciclo, lo
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que indicé que la regeneracion realizada luego de 12 h de reaccion fue eficiente.

Sin embargo, esta fraccion disminuyé més rdpidamente durante las segundas 12 h
de reaccion. La fraccion CO se incrementd6 marcadamente durante este ciclo,
mientras que la de CO, disminuyd hasta 14% a 12 h. La menor cantidad inicial de
CH,4 detectada (3%) también demostré6 que inicialmente se logré recuperar la
actividad catalitica, aunque luego la fraccion de este gas aumenté hasta 10%. El
incremento en la fraccion de CO posiblemente sea debido a reacciones entre los
gases generados y el depdsito carbonoso presente en el catalizador (Ec. 2.39),
eliminando parte del carbén formando para generar CO y CH4, 0 consumiendo CO»
y carbon para generar CO (Ec. 2.36).

En el tercer ciclo (Fig. 4.16¢) se evidencio que la segunda regeneracion no fue
tan efectiva como la primera, pues aunque la fraccién inicial de H; fue parecida a la
del primer ciclo, el comportamiento con el tiempo de operacién fue similar al
segundo ciclo. Ademas, la fraccion inicial de CH4 durante este ciclo fue superior
que para los ciclos 1 y 2, lo que indicé una regeneracion menos eficiente. Las
fracciones de CO y CO; fueron similares a la del segundo ciclo, llegando a 42 y
16% a 12h, respectivamente. Para el cuarto ciclo (Fig. 4.16d), fue observado que la
tercera regeneracién permitié recuperar la actividad inicial, pero luego de la hora 3
la fraccidbn Hy disminuyé drasticamente hasta 34%, llegando a 31% a 12 h de
operacién. La fraccion CO aumenté rapidamente durante el tiempo de reaccion,
alcanzando 45% a tiempo final, mientras que la fraccién de CO. fue bastante similar
a la del ciclo 3. La fraccién inicial de CH4 nuevamente present6 valores superiores a
los de los restantes ciclos, y aumentd hacia las 12 h. Fue evidente la disminucion
de la actividad del catalizador por inactivacién de los sitios metdlicos activos
mediante reacciones de formacién de carb6on (Ec. 2.37 y 2.38), asi como
sinterizacion (Soares y col., 2006). Estos depésitos fueron producto de reacciones
de deshidratacion, craqueo y polimerizacion sobre los sitios acidos de la AlxOs,
mientras que el sinterizado de las particulas metdlicas fue debido a la limitada
resistencia térmica del soporte (Ni y col., 2007; Seo y col., 2009). A medida que
fueron incrementados los ciclos de operacion, las regeneraciones lograron
recuperar cada vez menos la actividad inicial, generando mayores fracciones de
CO y CHy, y provocando una leve disminucién en la fraccion CO. pero una
disminucion bastante superior para la fraccion Ha, entre 36 y 48 h de operacion.
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Figura 4.16: Fracciones mayoritarias de gases (H,, CO,, CO y CH,) obtenidas durante el
reformado en fase gas de glicerol con 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes, durante el
primer (a), segundo (b), tercer (¢) y cuarto ciclo de reaccion (d).

Las fracciones mayoritarias de productos liquidos en el reformado en fase gas
del glicerol con 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes y para 4 ciclos de operacién
de 12 h, son presentadas en la Figura 4.17. Durante el primer ciclo (Fig. 4.17a), los
principales productos fueron MeAL y 2-HEtAL, los cuales disminuyeron al aumentar
el tiempo de reaccion; la concentracion total de estos productos fue baja, 2,4y 1,1 g
L, respectivamente. Los mismos compuestos fueron obtenidos con el mismo
catalizador a 700°C en condiciones no desactivantes, siendo el primero de ellos
generado por deshidratacion del glicerol con la co-produccion de EtAL en una Unica
etapa (Nimlos y col, 2006), mientras que segundo fue obtenido mediante una
reaccion de deshidrogenacién de 1,2-EtDOL (King y col., 2010).

Al evaluar el segundo ciclo, (Fig. 4.17b) el comportamiento fue similar respecto
al primer ciclo, disminuyendo la concentracién de los productos con el tiempo de
operaciéon; sin embargo también fueron formados otros compuestos a mayor
concentracion, siendo los principales Ac y 1,2-EtDOL, a concentraciones finales de
36,9y 11,5 g L, respectivamente. El tercer ciclo (Fig. 4.17¢) tuvo comportamiento

cualitativo similar al anterior, siendo los productos liquidos mas importantes Ac y
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1,2-EtDOL, con 34,6 y 26,8 g L', respectivamente. La Ac fue obtenida por
deshidratacion de la MHA, que a su vez fue generada a partir de la deshidratacién
del glicerol (Trimm, 1999; Bartholomew, 1982). El compuesto 1,2-EtDOL fue
generado a partir de otro mecanismo de reaccion, en el cual el glicerol fue
deshidrogenado para generar 2,3-DHPAL, y éste fue decarbonilado para generar el
1,2-EtDOL (King y col., 2010). Finalmente, en el cuarto ciclo (Fig. 4.17d) se repitio
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Figura 4.17: Fracciones mayoritarias de compuestos liquidos, obtenidas en el reformado en fase

gas de glicerol con 5Ni/Al,O; en condiciones desactivantes, durante el primer (a), segundo (b),

tercero (c) y cuarto ciclo de reaccion (d).

el comportamiento cualitativo con el tiempo, obteniendo 1,2-EtDOL y 1,3-PDOL
como productos mas importantes, con 1954 y 1254 g L', respectivamente. La
identificacion del 1,3-PDOL en los compuestos liquidos indicé que la reaccion
comenzé a generar compuestos que anteriormente eran identificados en muy bajas
proporciones, y en lugar de priorizar las reacciones de deshidratacion, fueron
llevadas a cabo otras reacciones que consumen el Hz formado, siendo evidente en
la Figura 4.16d (Araque y col., 2012). Ademas, fueron generados otros productos
entre las 36 y 48 h (ciclo de reaccion 4) junto con mayores concentraciones de los
mismos, con valores 5 veces superiores a los identificados durante el ciclo 3.

Lic
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4.1.3.1.2 Parametros obtenidos

La conversion de glicerol obtenida a 6 y 12 h de reaccion para cada ciclo, y los
parametros Xr, Xg, XL Y Rgs obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para
5Ni/Al,O3 en condiciones extremas de reaccion que favorecen la desactivacion son
presentados en la Tabla 4.10. En el ciclo 1, la conversion fue completa (100%),
independiente del tiempo de operacién. Para los ciclos 2, 3 y 4, la conversion
disminuye al aumentar el tiempo de operacion y también al ir avanzando en el
namero de ciclo, alcanzando Xt 86,0; 76,8 y 70,6%, respectivamente e indicando
una marcada desactivacion del catalizador en funcién de ambos parametros
(tiempo de operacion y ciclos de reaccién). Xg y X, también disminuyeron a medida
que se repiten los ciclos de reaccién. Los valores de depésito carbonoso formado
fueron cercanos a 0,9%C referido al glicerol alimentado. La disminucion de
actividad de los catalizadores ha sido relacionada a reacciones de deshidratacion,
craqueo y polimerizacion, asi como a la sinterizacion del material (Ni y col., 2007;
Seo y col., 2009; Soares y col., 2006).

Tabla 4.10: Conversiones (%) obtenidas en el reformado en fase gas de glicerol

para el catalizador 5Ni/Al,O3; en condiciones desactivantes.

Conversiones (%)

CICLO
6 h 12 h Xr Xa XL
1 100,0 100,0 100,0 63,4 36,6
2 90,0 69,7 86,0 51,3 34,7
3 70,7 62,8 76,8 44,7 32,1
4 61,9 51,6 70,6 40,7 29,9

Los valores de selectividades (Syz y Sc) y rendimientos (Yw2 y Yc) a principales
productos obtenidos en el reformado en fase gas de glicerol para 5Ni/Al,O3; en
condiciones desactivantes son presentados en las Tablas 4.11 y 4.12. La Sz y Yo
durante el primer ciclo fueron similares a los encontrados para el mismo material
durante el ensayo en condiciones no desactivantes, a 700°C y 8 h de operacién
(Tablas 4.8 y 4.9), mientras que los Yooz, Yche € Yco fueron mayores durante el
primer ciclo que los reportados a 8 h. Para los ciclos 2, 3 y 4, las selectividades y
rendimientos fueron cada vez menores para H,, CO, y CH4, con un notable
incremento para CO, C, y compuestos de mayor numero de atomos de carbono. La
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disminucion en el Yy, fue acompanado por una disminucién en la conversion hacia
productos gaseosos, lo que indicd una progresiva desactivacién del catalizador con
el tiempo de operacion (Araque y col.,, 2011). Con el aumento del tiempo de
operacién se produjo mayor cantidad de CO, la que estuvo favorecida por la
reaccién de descomposicién de glicerol (Ec. 2.22) (Wang y col., 2010). Ademas, la
cantidad de CH, también aumenté, siendo posiblemente generada por la
eliminacion parcial del carbén con consumo del H, formado (inversa de la Ec. 2.34)
(Cheng y col., 2010a) o mediante la reaccién de hidrogenacion del CO, (Ec. 2.24).
Esto demostrdé una importante desactivacion del catalizador con el incremento del
tiempo de reaccion, generando menor cantidad de productos gaseosos y mayor de
compuestos liquidos (Araque y col., 2012).

Tabla 4.11: Selectividades a principales productos (%) obtenidas en el reformado en

fase gas de glicerol para el catalizador 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes.

Selectividades (%)

CICLO
H. CO, CH, Cco C. Cs C. Cs Ce
1 76,2 709 114 129 4,3 04 00 01 0,0
2 70,8 44,7 126 37,0 5,0 05 00 01 0,0
3 66,1 404 116 346 120 12 0,1 0,1 0,0
4 49,7 225 79 359 269 50 0,7 1,0 0,1

Tabla 4.12: Rendimientos a principales productos (%) obtenidas en el reformado en

fase gas de glicerol para el catalizador 5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes.

Rendimientos (%)

CICLO
H. CO, CH, Cco C Cs C. Cs Ce
1 76,0 699 112 128 43 04 00 01 0,0
2 60,7 396 112 328 45 04 00 01 0,0
3 415 26,1 75 224 78 08 0,1 0,0 0,0
4 23,8 11,0 3,9 176 132 25 03 05 0,1
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4.1.3.1.3 Depositos de carbon

Los perfiles de OTP y las concentraciones de carbdén a 12, 24 y 48 h, para
5Ni/Al,O3 en condiciones desactivantes se presentan en la Figura 4.18. Los perfiles
de OTP (Fig. 4.18a) mostraron oxidacién de depdsitos de carbdn formados desde
260-300°C hasta 500°C con crecimiento suave, apareciendo luego un pico intenso
con maximo en 720-740°C. Los perfiles permitieron considerar que la naturaleza del
carbén generado fue principalmente grafitico (banda ancha a mayor temperatura), y
baja generacion de carb6n amorfo (banda suave a baja temperatura) (Bartholomew
y col., 2001; Noronha y col., 2001). Estas especies fueron principalmente formadas
debido a la utilizacion de altas temperaturas en el reformado en fase gas, junto con
prolongados tiempos de reaccion y una relacién molar menor (Hardiman, 2007).

Respecto a las concentraciones de carbdén, la cantidad generada durante las
primeras 12 h de reaccion fue 22,2 mg C gcat”’ h™', superior que en condiciones no
desactivantes (16,2 mg C gcat™ h™', Fig. 4.13c). A 24 h de operacién la cantidad de
carbén fue 41,1 mg C gcat” h, casi el doble que la generada a 12 h, mientras que
a 48 h fue 38,6 mg C gcat’ h™', siendo algo menor que a 24 h. Esto posiblemente
se asocié a que la segunda o tercera regeneracion fueron mas adecuadas que la
primera, o bien durante el tercer o cuarto ciclo de reaccion la produccién de carboén
fue mucho menor que al inicio de la reaccion. La formacion de carbon se asocié al
grado de movilidad de O, por parte del soporte (Srisiriwat y col, 2009), mientras que
otros autores la han relacionado con el grado de acidez del soporte (Adhikari y col.,
2008a). Por lo tanto, la elevada formacion de carbdn sobre el catalizador utilizado
en el proceso de desactivaciéon fue directamente relacionado a la baja movilidad de

O. y a la elevada acidez presente en el soporte y-Al,O3 (Manfro y col., 2013).

(a) (b)

—12h 40 |
—24h
—a4sh

Senal FID (u.a.)
mg C (g cat)? h
8

MO0 10 2 30 40 S50 60 70 80
@30 150 270 39 510 630 750 760 760

(1) Tiempo (min) (2) Temperatura (°C)

35
30
25
15 -
10 -
5
. . . . 0
12h | 24h | 48h

700°C

Figura 4.18: Perfiles OTP a diferentes tiempos de operacion en el reformado en fase gas de
glicerol para 5Ni/Al,O3; en condiciones desactivantes (a) y concentraciones finales de carbén (b).
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4.1.3.2 Ensayos de regeneracion

Los perfiles de regeneracion, obtenidos durante los ensayos de desactivacion a
24 y 48 h, utilizando el catalizador 5Ni/Al,O3; en condiciones desactivantes, son
mostrados en la Figura 4.19. En los perfiles de regeneracién obtenidos durante el
ensayo 2, de 24 h de duracion (Fig. 4.19a), el consumo de O, presentd picos bien
definidos alrededor de 630°C, lo cual indicé que existe eliminacion del carbén
presente en el catalizador. Pudo observarse que el consumo de O, fue superior en
la primera regeneracion que durante la segunda, lo cual indicd que la remocion fue
mas facilmente realizada luego de la segunda etapa de reaccion. Sin embargo, fue
detectado un leve consumo de O, cuando el sistema alcanz6 los 760°C y opero
isotérmico, indicando la presencia de ciertas cantidades de carbdn que no pudieron
ser eliminadas aun a temperatura elevada, y permanecen en el catalizador durante
las etapas sucesivas. Estos resultados fueron comparables a los reportados, donde
catalizadores regenerados luego de un proceso de desactivacién demostraron una
recuperacion del 90% en la actividad catalitica (Cheng y col, 2010b).

Respecto a los perfiles obtenidos durante el ensayo 3, de 48 h de duracion
(Fig. 4.19b), el consumo de O, mostrd picos bien definidos alrededor de 670°C, lo
cual demostrd que el carbdén generado fue algo mas dificil de eliminar, debido al
desplazamiento del maximo del pico principal hacia mayor temperatura. El consumo
de Oy para la primera regeneracion fue superior que para la segunda, mientras que
la tercera regeneracion fue algo inferior que la primera. Ademas, en todos los
perfiles, nuevamente fue observado un consumo de O, cuando el sistema alcanzé
los 760°C y opera isotérmico, siendo mucho mas importante durante la tercera
regeneracion. El éxito de la operacién de regeneracion dependera de los métodos y
condiciones utilizadas, siendo el factor mas importante la temperatura (Wang y col.,
2013-3562). Sin embargo, aunque el proceso de regeneracion fue realizado a
elevada temperatura, adecuada concentracién de O, y durante tiempo prolongado,
la cantidad de carbdn remanente no pudo ser removida del catalizador. Este carbon
no eliminado durante las etapas de regeneracion facilitaria la deposicién de mayor
cantidad de carbdn en las siguientes etapas de reaccion, pues las concentraciones
de carboén detectadas (Fig. 4.18b) mostraron una mayor cantidad a 24 h (41,1 mg C
gcat’ h'') que a 12 h (22,2 mg C gcat' h™'). Por otro lado, debido a que la tercer
regeneracion fue mas eficiente que la segunda, la concentracion de carbén a 48 h
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(38,6 mg C gcat™ h™') fue apenas inferior que la observada a 24 h, aunque continué
siendo elevada y fue la causante de la disminucion de la actividad catalitica con el
tiempo de reaccion. Fue probable que el carbon que no pudo ser eliminado durante
la regeneracion se encuentre fuertemente adsorbido en el soporte, y afecte la
actividad de los sitios metdlicos activos de manera mas intensa que el carb6n
eliminado en la regeneracion (De Lima y col., 2009). Como fue requerida elevada
temperatura durante la eliminacién parcial de los depésitos de carbén, la naturaleza
del mismo corresponde principalmente al tipo grafitico (especies adsorbidas sobre
el soporte), con menor presencia del tipo amorfo a menor temperatura (especies
adsorbidas cerca de las particulas metalicas) (Araque y col., 2011).
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Figura 4.19: Perfiles de consumo de O, en el reformado en fase gas de glicerol para 5Ni/Al,O3
en condiciones desactivantes a 24 h (a) y 48 h (b) de operacion.
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4.2 Sistemas biologicos
4.2.1 Caracterizacion de las cepas de E. coli

Con el objetivo de evaluar el comportamiento de las cepas Ccon Y Crw2 durante
el proceso de fermentacién, fueron empleados los medios M1, M2 y M3. Los
resultados se muestran en las Figuras 4.20, 4.21 y 4.22, respectivamente.

Los ensayos realizados utilizando el medio M1 y empleando la cepa Ccon (Fig.
4.20a), demostraron un crecimiento celular exponencial hasta las 3 h, fase que se
caracterizé por una p de 0,26 + 0,04 h™. Este valor de p difiere del previamente
reportado (0,05 h™") por Hu y Wood (2010) para la misma cepa crecida un medio de
cultivo idéntico al utilizado en este trabajo. También supera al determinado por
otros autores (0,05 + 0,01 h™') cuando se emple6 un medio glicerol minimo
modificado con el agregado de TT y EL (Sanchez-Torres y col., 2013; Murarka y
col., 2008). Las diferencias entre el valor obtenido y los reportados podrian deberse
a la utilizacién de una menor temperatura durante el ensayo. Por otra parte, la Xnax
obtenida fue de 0,26 + 0,01 mg células mL™". Puede apreciarse un lento consumo
del glicerol agregado al medio, el cual fue de (5,94 + 1,7) x 10° g L™ h™'. La Pw.
alcanz6 2,39 + 0,06 mmol Hy, y la PV decrece con el tiempo de cultivo, siendo
mayor a 24 h de ensayo con valor de 0,16 + 0,02 mmol Hz L' h™'. Este valor fue
26% mayor que los 0,127 mmol Hz L' h™ informados previamente (Hu y Wood,
2010) a 24 h para la misma cepa de E. coli crecida en un medio de cultivo idéntico
al utilizado y con igual cantidad de glicerol inicial, asi como el valor reportado de
0,125 mmol Hz L™ h™" (Dimanta y col., 2013) para Ccon crecida en un medio de
cultivo diferente y con agregado de glicerol (Penfold y col, 2003; Maeda y col.,
2008). Los rendimientos obtenidos para la cepa Ccon fueron de 0,10 + 0,01, 0,04 +
0,01y 0,45+0,02gg”, para Yuax, Yhza Y Yxa, respectivamente.

Al utilizar el medio M1 y la cepa Cnw2 (Fig. 4.20b), el cultivo present6 una fase
de crecimiento celular exponencial hasta las 6 h, y se caracteriz6 por una p de 0,29
+ 0,02 h™'. En este caso, el valor de p estuvo cercano al valor 0,25 h™' reportado en
un estudio previo (Hu y Wood, 2010), obtenido para la misma cepa crecida en un
medio de cultivo idéntico al utilizado en el laboratorio e idéntica concentracién de
glicerol. Para esta cepa, fue determinada una Xmax de 0,36 + 0,01 mg células mL™".
Fue observado que la cepa Cnxw2 presentd un Qgi 5 veces mayor respecto de la
Ccon, con un valor de (2,99 +0,31) x 102 g L' h™'. La Py fue de 8,60 + 0,06 mmol
Ho, y la PVy2 decrece con el tiempo de cultivo, alcanzando el mayor valor registrado
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a 24 h de ensayo, el cual fue 0,78 + 0,03 mmol Hz L' h™. Nuevamente, este valor

fue 15% superior que 0,68 mmol Hz L' h™' reportado en un andlisis previo (Hu y
Wood, 2010) a 24 h y para la misma cepa de E. coli crecida en un medio de cultivo
idéntico al utilizado y con igual cantidad de glicerol inicial. Para esta cepa, los
rendimientos obtenidos fueron de 0,25 + 0,03, 0,03 + 0,01 y 0,12 + 0,01 g g, para

Yhox, YHoig y Yxa, respectivamente.
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Figura 4.20: Evolucién de la densidad celular y de la concentracién de glicerol, producciéon de
H. y productividad de H,, en funcién del tiempo de cultivo, para las cepas de E. coli Ccon (a) ¥
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Los ensayos en los cuales fueron utilizados el medio M2 y la cepa Ccon (Fig.

4.21a), mostraron un crecimiento celular exponencial hasta las 6 h, caracterizado
por una p de 0,04 + 0,01 h™', siendo un valor muy similar al reportado por Cofré y
col. (2012) (0,03 h™') para una cepa de E. coli MG1655 crecida en un medio idéntico
al utilizado en este trabajo y con igual cantidad de glicerol. Ademas, el valor de p
fue idéntico al determinado previamente (Murarka y col., 2008), donde se emple6
una cepa de E. coli MG1655 crecida heterotréficamente en un medio idéntico y con
igual cantidad de glicerol. El cultivo logré una Xmax de 0,07 + 0,03 mg células mL™",
lo cual indic6 un bajo crecimiento celular para este medio. Existe un importante Qg
presente en el medio, el cual fue de (1,58 +0,21) x 102 g L™ h™" al final del cultivo.
La P2 present6 valores de 8,44 + 0,07 mmol Hy, y la PVyo generé un maximo a 48
h, siendo 1,00 + 0,16 mmol H, L™ h™". Debido a que el cultivo reportado por Cofré y
col. (2012) fue optimizado para la produccién de etanol, no existen datos
comparables respecto a la produccién de H; y productividad a Ho.

Cuando fue empleado el medio M2 y la cepa Cuw2 (Fig. 4.21b), el cultivo
mostrd una fase de crecimiento exponencial hasta las 8-10 h, con una p de casi el
doble de la encontrada para la Ccon (0,07 0,01 h™"). La Xmax lograda fue del doble
que la correspondiente a la Ccon (0,11 + 0,04 mg células mL™"). La cepa Chwz
presentd un Qg 1,4 veces mayor respecto de la Ccon, con un valor de (2,23 + 0,29)
x 102 g L™ h™'. La Py2 duplicé la correspondiente a la Ccon (17,10 £ 0,15 mmol Hy)
y la PVye presentd un maximo a 48 h, similar a la Ccon, pero siendo tres veces
mayor (1,43 + 0,12 mmol H. L' h™"). Los rendimientos observados para ambas
cepas fueron bajos y similares, siendo de 0,06 + 0,01, 0,07 £ 0,02 y 0,04 £ 0,01 g
g, para Yhzx, Yz Y Yxe, respectivamente.
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Figura 4.21: Evolucién de la densidad celular y de las concentraciéon de glicerol, produccion de

H. y productividad de H,, en funcién del tiempo de cultivo, para las cepas de E. coli Ccon (a) ¥

Chwa (b) utilizando el medio M2. Las barras de error corresponden a la desviaciéon estandar de la

muestra calculada.

En los ensayos realizados utilizando el medio M3 y la cepa Ccon (Fig. 4.22a), la
etapa de crecimiento celular exponencial llegé hasta las 6 h, con un valor de p de
aproximadamente el doble (0,45 + 0,04 h™') que la observada para el medio de
cultivo M1, y 9 veces superior a la previamente reportada (Hu y Wood, 2010) (0,05
h™') para la misma cepa. La Xmax fue de 0,57 + 0,03 mg células mL™, valor 2 veces
superior al obtenido con el medio M1. El Qg; a tiempo final de cultivo fue de (9,68 *
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1,11) x 10° g L' h™". La Py2 presenté un valor maximo de 12,10 + 0,26 mmol Ha, y
la PVy2 generé un maximo a 48 h, siendo 1,10 + 0,05 mmol H, L™ h™", valor similar
al obtenido a 24 h. Los rendimientos obtenidos para la cepa Ccon fueron de 0,22 £
0,03, 0,13 +0,01 y 0,60 + 0,04 g g, para Yrzx, Yrze Y Yxa, respectivamente. Para
una cepa Ccon en un medio de cultivo con glicerol, fue reportado un Yuzx de 0,20
mol mol™ (Suhaimi y col., 2012), valor similar al obtenido con la Ccon con el medio
M3, pero algo menor a los Yuox reportados para otras cepas recombinantes de E.
coliSS1y E. coliBL21 (Suhaimi y col., 2012).

Respecto a la utilizacion del medio M3 y la cepa Cuw2 (Fig. 4.22b), el cultivo
mostrd una fase de crecimiento exponencial hasta las 6 h, presentando una p 12%
superior (0,51 + 0,01 h™) que la encontrada para la Ccon. La mayor Xmax de todos
los medios de cultivo analizados fue obtenida con Cpwz, siendo 0,66 = 0,04 mg
células mL™". La cepa Cuwz presentd un Qg 1,5 veces mayor respecto de la Ccon,
siendo (1,46 £ 0,11) x 102 g L' h™, diferencia similar a la encontrada entre ambas
cepas con el medio de cultivo M2. Sin embargo, si se tiene en cuenta el consumo
de glicerol entre las 24 y 48 h, puede existir la posibilidad de que la Cyw2 haya
logrado utilizar todo el glicerol suministrado al medio antes de las 96 h de cultivo. La
Pu2 produccién acumulada de H, fue 2,5 veces superior que la correspondiente a la
Ccon (29,60 + 0,28 mmol Hy) y la PV, también presentdé un maximo a 48 h de igual
manera que para la Ccon, pero siendo 2 veces superior (2,2 + 0,03 mmol Ho L™ h™).
Con la cepa Chwz los rendimientos fueron 0,46 + 0,04, 0,21 £0,02y 0,45 +£0,04 g g
' para Yuax, Yrzic ¥ Yxa, respectivamente.

En funcién de todos los parametros cinéticos y estequiométricos obtenidos en
los medios de cultivo analizados, pudo determinarse que la cepa identificada como
promisoria para la produccion de H a partir del glicerol (Chw2) presenté un mayor
consumo de glicerol y produccién acumulada de H. que la Ccon, asi como un
crecimiento celular superior para todos los ensayos. Esto demostr6 que la Cpwaz
presenta un camino metabdlico mas eficiente hacia la utilizacién del glicerol, junto
con una notable mejora hacia la produccion de H; por represién de determinadas
vias metabdlicas que disminuyen el rendimiento a H.. Por otro lado, el medio de
cultivo M3 presentd mejores valores de crecimiento celular y de produccion de H;
con la Cuwe, aunque con menor consumo de glicerol respecto a los restantes
medios analizados. Debido a que se priorizara la produccién de H, y el consumo de
glicerol en los ensayos posteriores, el medio de cultivo elegido para la continuidad
de este trabajo fue el medio M3.
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Figura 4.22: Evolucién de la densidad celular y de las concentraciéon de glicerol, produccion de

H. y productividad de H,, en funcién del tiempo de cultivo, para las cepas de E. coli Ccon (a) ¥

Chwa (b) utilizando el medio M3. Las barras de error corresponden a la desviaciéon estandar de la

muestra calculada.
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4.2.2 Seleccion del rango de concentraciones de glicerol

Con el objetivo de evaluar la cantidad de glicerol incorporada en la formulacion
del medio de cultivo M3, se decidio realizar la exploracién de un determinado rango
de concentraciones para esta fuente de carbono, en donde la produccién de H;
alcanzara un maximo. Para ello, se procedié a cultivar Chwz en 6 medios de cultivo
diferentes, conteniendo concentraciones variables de glicerol. La representacion de
las diferentes concentraciones de glicerol analizadas respecto a los valores de Puo
obtenidos para cada medio de cultivo es mostrada en la Figura 4.23.
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P,, acumulada (mmol H,)
o

0 1 1 1 1 1 1 1
0 2 4 6 8 10 12 14 16

Concentracion de glicerol (g L'1)

Figura 4.23: Produccién acumulada de H, (mmol) en funcién de la concentracién de glicerol (g
L") adicionada al medio de cultivo M3. Las barras de error corresponden a la desviacion

estandar de la muestra calculada.

De la gréfica puede observarse que al incrementar la concentracién de glicerol
hasta 15,00 g L, la Py disminuye hasta alcanzar un valor de 8,75 mmol H,. Por
otro lado, el aumento de las concentraciones de glicerol de 0,50 a 3,00 g L mostré
que los valores de Py, disminuyen de manera mas acelerada, mientras que hacia
mayores concentraciones de glicerol la pendiente de descenso se vuelve menos
pronunciada. De acuerdo con estos resultados, se pudo concluir que la
concentracion 6ptima de glicerol en el medio de cultivo M3, con la cual la Pyg

alcanzo los maximos valores, se encuentra en el valor 0,50 g L.
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4.2.3 Reoptimizacion de un medio de cultivo

Para maximizar la produccién de H, y el consumo de glicerol, y al mismo
tiempo minimizar la cantidad de biomasa generada en cultivos batch, fue requerido
encontrar una combinacion 6ptima de las concentraciones de los componentes del
medio de cultivo M3 (EL, TT, NaCl y glicerol). Para ello, fue realizado un
procedimiento de optimizacién sistematica empleando la técnica de RSM mediante
la construccion de un DCC fraccionado con 2 puntos centrales. La construccion de
un DCC fraccionado requiere el agregado de puntos estrella a un disefio de
resolucion lll. Estos puntos estrella son utilizados para evitar la confusién entre los
efectos de los factores principales y los obtenidos de sus interacciones. El diseno
resultante permite la estimacion de interacciones de mayor orden. Adicionalmente,
ésta es una manera de reducir el numero de experimentos sin perder capacidad de
resolucion (Hartley, 1959). El disefio elaborado consisti6 en 30 experimentos
obtenidos por la combinaciéon de diferentes rangos de concentraciones de los
ingredientes del medio. Las respuestas medidas fueron: concentracién de biomasa
generada (X) (mg mL™"), produccién de Hz acumulada (PH2) (mmoles) y conversion
de glicerol (Cg) (adimensional), calculado mediante la diferencia entre la
concentracion inicial y final de glicerol, dividido por la concentracién inicial de
glicerol. Los valores obtenidos de las 30 combinaciones sugeridas por el DCC
fraccionado y los correspondientes valores para las respuestas son presentados en
la Tabla 4.13.
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Tabla 4.13: DCC fraccionado empleado para la optimizacién del medio de cultivo M3.

Unidades de las respuestas: °mg cels. mL™. Padimensional. ‘mmoles.

Factores (g L™) Respuestas
Experimento

EL TT NaCl Glicerol X Cs° Puo°

1 35,00 40,00 0,50 0,50 0,49 0,99 16,23
2 35,00 20,00 0,50 0,50 0,35 0,94 21,32
3 27,50 30,00 1,50 1,40 0,43 0,93 13,46
4 35,00 40,00 0,50 2,30 0,45 0,93 26,37
5 27,50 20,00 1,00 1,40 0,34 0,93 21,76
6 20,00 20,00 1,50 0,50 0,34 1,00 11,36
7 20,00 20,00 0,50 0,50 0,29 0,98 20,12
8 35,00 20,00 0,50 2,30 0,38 0,92 19,03
9 27,50 30,00 1,00 2,30 0,43 0,92 9,83
10 27,50 30,00 1,00 1,40 0,45 0,96 20,98
11 35,00 20,00 1,50 2,30 0,38 0,88 9,25
12 20,00 20,00 1,50 2,30 0,34 0,91 24,57
13 27,50 30,00 1,00 1,40 0,43 0,95 17,31
14 20,00 20,00 0,50 2,30 0,35 0,96 26,59
15 35,00 30,00 1,00 1,40 0,46 0,94 20,57
16 35,00 40,00 1,50 2,30 0,46 0,93 23,10
17 27,50 30,00 1,00 0,50 0,41 0,96 20,72
18 20,00 30,00 1,00 1,40 0,39 0,98 10,07
19 20,00 40,00 1,50 0,50 0,42 0,99 16,67
20 20,00 40,00 0,50 2,30 0,39 0,96 22,18
21 20,00 40,00 0,50 0,50 0,40 0,95 16,02
22 27,50 30,00 1,00 1,40 0,41 0,97 19,07
23 27,50 30,00 0,50 1,40 0,44 0,96 17,44
24 35,00 20,00 1,50 0,50 0,40 0,98 20,19
25 27,50 30,00 1,00 1,40 0,41 0,94 22,75
26 20,00 40,00 1,50 2,30 0,45 0,97 21,13
27 27,50 30,00 1,00 1,40 0,42 0,98 22,67
28 27,50 40,00 1,00 1,40 0,45 0,97 20,12
29 27,50 30,00 1,00 1,40 0,40 0,96 20,75
30 35,00 40,00 1,50 0,50 0,45 0,96 17,15
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Algunos de los resultados estadisticos obtenidos al aplicar un test de ANOVA a
los datos obtenidos a partir del disefio realizado son mostrados en la Tabla 4.14.
Estos resultados permitieron determinar que la respuesta X pudo ser ajustada con
un modelo de tipo cuadratico, en donde los factores significativos fueron el EL
(término lineal), TT (términos lineal y cuadratico) y NaCl (término cuadrético); la
respuesta Cg fue ajustada con un modelo cuadratico, con EL (términos lineal y
cuadratico) y glicerol (términos lineal y cuadratico) como factores significativos; y la
respuesta P2 ajustd mejor con un modelo de tipo cubico, en donde todos los

factores resultaron ser significativos para los términos lineal, cuadratico y cubico.

Tabla 4.14: Resultados estadisticos obtenidos luego de aplicar un test de ANOVA a los
datos analizados.

Parametro estadistico X2 Ce’ Pn2°
Modelo ajustado® C C Q
p-Modelo® <0,0001 (S) 0,0129 (S) 0,0165 (S)
R? 0,9028 0,7586 0,8346

Unidades de las respuestas: ?mg cels. mL™"; Padimensional; “mmoles.
Tipos de modelo: °C: cuadratico, Q: cubico.

°S: significativo.

Los modelos obtenidos mediante el test de ANOVA también pueden ser
expresados mediante términos matematicos, segun se muestra en las Ecuaciones
41,42y4.3:

y1= 0,42+ 0,023 x; + 0,044 %, — 0,031 x7 + 0,011 x7 (4.1)

y2= 0,96 —0,013x; —0,020x, + 0,011x7 — 0,011x? (4.2)

y3 = 18,50+ 5,25x; —0,82x, —1,99x3 —5,45x, + 0,60 x; X,
+0,49x;x3—1,09x; x4+ 0,56x;, X3+ 0,64Xx, x4+ 0,14 x5 X4
—1,10x2 + 4,52x7 — 0,97 xZ + 1,14 x7? — 0,74 X; X3 X3
+ 1,77 X1 X, X4 — 0,49 X, X3 X4 — 0,87 X, X3 X4 + 0,60 xZ X,

+1,09x2x3+ 8,15x2x, —5,00x; x? (4.3)
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donde yy, y2 e ysrepresentan las respuestas X, Cg y PHo, respectivamente, y Xy, xo,
X3 Y X4 corresponden a los factores EL, TT, NaCl y glicerol, respectivamente. En
estas ecuaciones solo fueron incluidos los factores que resultaron ser significativos
para cada una de las respuestas.

Los graficos de superficie de respuesta correspondientes a las respuestas X,
Cc y P2 son presentados en las Figuras 4.24, 4.25 y 4.26, siendo mostrados en
funcion de las concentraciones evaluadas de EL y TT, y fijando los valores para el
NaCl y glicerol en 0,50 g L. Para las dos primeras gréficas, se pueden observar
las contribuciones cuadraticas de los factores, mientras que en la restante gréafica
es posible identificar las contribuciones de tipo cubicas.
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EL (g L-1) 23.75 35.00 TT (9 L-1)
20,00 4000
Figura 4.24: Superficie de respuesta correspondientes a la respuesta X como funciéon de EL (g
L")y TT (g L), con NaCl y glicerol en 0,5 g L. La variacién de colores desde el rojo hasta el
violeta representa una escala descendente de los valores de las respuestas.
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Figura 4.26: Superficie de respuesta correspondientes a la respuesta Py, como funcién de EL

(L") y TT (g L"), con NaCly glicerol en 0,5 g L. La variacién de colores desde el rojo hasta el
violeta representa una escala descendente de los valores de las respuestas.
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La maxima Py obtenida luego de realizar el ajuste de los modelos fue de 26,59
mmoles (experimento 14, Tabla 4.13), el cual fue 1,5 veces mayor que la
concentracion obtenida empleando el medio M3 (Figura 4.23), donde se obtuvieron
17,59 mmoles de H.. Ademas, el medio posee una cantidad notablemente menor
de EL, TT y NaCl respecto de las concentraciones de estos componentes en el M3,
y adicionalmente presenta una mayor cantidad de glicerol inicial. Estos hechos
justifican en gran medida la utilizacién y aplicacién de la RSM para lograr mejorar
las concentraciones de productos de interés y al mismo tiempo realizando la
optimizacion de la formulacion del medio de cultivo de trabajo.

Posteriormente se realiz6 la optimizacién de la formulacién del nuevo medio de
cultivo, aplicando la funcion deseabilidad global (D) (Ecuacion 3.18) desarrollada
por Derringer y Suich (Derringer y Suich, 1980), en donde el mayor valor de dicha
funcién corresponde a los valores 6ptimos de cada uno de los factores analizados.
Los criterios elegidos para realizar la optimizacion mediante la funciéon deseabilidad
global son mostrados en la Tabla 4.15:

Tabla 4.15: Criterios seleccionados para realizar el proceso de optimizacion aplicando la

funcién deseabilidad global.

Factores y respuestas Criterio de optimizacion Limite inferior Limite superior

EL(gL™) En el rango 20,00 35,00

TT (gL En el rango 20,00 40,00
NaCl (g L") En el rango 0,50 1,50
Glicerol (g L™) En el rango 0,50 2,30
X (mg cels. mL™) Minimizar 0,29 0,49
Cc (adim.) Maximizar 0,88 1,00
Px2 (mmoles) Maximizar 9,82 26,59

Luego de la aplicacion de la funcion deseabilidad global, y cumpliendo con los
criterios de optimizacion especificados, se obtuvo una combinacién para el nuevo
medio de cultivo caracterizada por contener 24,25 g L™ de EL; 20,00 g L' de TT,
0,54 g L' de NaCl y 0,50 g L™ de glicerol, siendo los valores predichos para las
respuestas de 0,31 mg cels. mL" para X; 0,97 para Cg y 26,59 moles para Phs.
Este nuevo medio de cultivo, con sus componentes optimizados, fue denominado
M4). La grafica de superficie de respuesta obtenida para la funcién deseabilidad
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global en funcién del EL y TT, fijando el NaCl en 0,54 g L™ y el glicerol en 0,5 g L™,
es presentada en la Figura 4.27. El maximo valor de la funcién de deseabilidad
global, alcanzado con ELen 24,25 gLy TT en 20,00 g L™ corresponde a 0,887.
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Figura 4.27: Superficie de respuesta correspondientes a la funciéon de deseabilidad global como
funcién de EL (g L") y TT (g L), fijlando NaCl en 0,54 g L' y glicerol en 0,50 g L™". El maximo
corresponde a 0,887, en la region de color naranja. La variacion de colores desde el rojo hasta

el violeta representa una escala descendente de los valores de las respuestas.

4.2.4 Verificacion experimental

Las combinaciones éptimas de componentes obtenidas con la RSM aplicando

QLS fueron corroboradas mediante la realizacion de experimentos independientes

adicionales. Durante estos experimentos, se evaluaron los principales parametros

de cultivo a tiempo inicial y final, tales como la concentracion de biomasa (X), la

concentracion de glicerol (para efectuar el célculo de la Cg) y la Pyp, entre otros

valores caracteristicos de un medio de cultivo.
Tanto los valores predichos por el método asi como los obtenidos de manera

experimental son presentados en la Tabla 4.16. Los datos empiricos mostraron un
alto grado de similitud con los valores predichos al aplicar la RSM modelando con
QLS, lo cual indicé un alto grado de confiabilidad respecto a los ajustes de los
modelos realizados empleando estos tipos de técnicas. Por lo tanto, la combinacion
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de 24,25 g L™ de EL; 20,00 g L' de TT; 0,54 g L NaCl y 0,50 g L™ de glicerol,
permitié generar un medio de cultivo 6ptimo para el crecimiento de la cepa de E.
coli Cuwz, manteniendo un minimo crecimiento celular que permiti6 maximizar no

solo la Pyg, sino también el consumo del sustrato glicerol.

Tabla 4.16: Valores de las respuestas obtenidas mediante la aplicacién de RSM

aplicando QLS y mediante la verificacién experimental.

Respuestas
Valor
Xa CGb PH2C
Predicho 0,31 0,97 26,59
Experimental® 0,30 0,99 26,53
Error () 0,01 0,01 0,06

Unidades de las respuestas: ®mg cels. mL™'; "adimensional; mmoles

9Promedio de un ensayo realizado por triplicado.

4.2.5 Cultivo en biorreactor tanque agitado

Una vez que los valores predichos para las respuestas estudiadas fueron
verificados, se procedié a realizar un cultivo de la cepa Cuw2 en un biorreactor
tanque agitado, operado de manera semi-batch.

El medio de cultivo utilizado en este ensayo fue la formulacién M4, con un
tiempo total de cultivo de 8 dias, tomando muestras diarias del cultivo de forma de
cuantificar la biomasa generada y evaluar la cantidad de glicerol consumida, junto
con la determinacion de la Pyo. El volumen de medio a utilizar en el biorreactor
correspondié a 1 L, y se realizaron alimentaciones sucesivas de una solucién
concentrada de glicerol (para recuperar la cantidad inicial de este compuesto
cuando fue confirmado que el mismo fue consumido completamente) y de TT (para
evaluar si existen diferencias al agregar una fuente rica en nutrientes). La evolucion
de la densidad celular, la concentracion de glicerol, la Pu2 y 1a PVyg, en funcion del
tiempo de cultivo para la cepa Cuw2 desarrollado en el biorreactor tanque agitado se
presenta en la Figura 4.28a. Por otro lado, los parametros monitoreados de forma
on-line durante el ensayo, como el pH, pO, temperatura y agitacion son mostrados
en la Figura 4.28b. Se observa que las alimentaciones de glicerol fueron indicadas
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con las flechas rojas, mientras que el agregado de TT junto con glicerol fue indicado

con las flechas verdes.
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Figura 4.28: Evolucion de la densidad celular y de la concentracién de glicerol, produccién de

H. acumulada y productividad de H, (a), y de la densidad celular junto con los diferentes

parametros monitoreados durante el cultivo (b) en funcién del tiempo de ensayo, para un

cultivo de E. coli Chwe, €n un biorreactor tipo tanque agitado y empleando el medio optimizado

M4. Las flechas rojas indican la alimentacion de glicerol estéril y las flechas verdes la

incorporacion de gliceroly TT estéril.

En relacion a la Figura 4.28a, se puede observar que la cepa Cuwz crecid

exponencialmente durante las primeras horas del ensayo, alcanzando rapidamente
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la fase estacionaria y en la cual fue observado un leve crecimiento celular con el

tiempo de cultivo. La fase de crecimiento exponencial se caracteriz6 por una
velocidad especifica de crecimiento de 0,51 + 0,02 h™, valor idéntico al obtenido
con el medio de cultivo sin optimizar desarrollado en un frasco Erlenmeyer con 0,2
L de volumen de trabajo. Este valor difiere notablemente del valor reportado
previamente (Hu y Wood, 2010), siendo del doble del valor obtenido (0,25 h™') para
la misma cepa crecida heterotréficamente en un medio de cultivo con glicerol. La
Xmax alcanzé valores de 0,85 + 0,01 mg células mL™" a los 8 dias de cultivo. Al final
de la fase de crecimiento exponencial, se alcanzd un valor de densidad celular de
0,55 mg células mL™", lo cual representé un 16% menos que el valor obtenido en los
cultivos desarrollados en frascos Erlenmeyer. Esto indic6 que, al menos durante la
fase de crecimiento exponencial, se logré una disminucién de la densidad celular
cuando fue utilizado el mismo medio en un biorreactor tanque agitado. Los
rendimientos obtenidos para este ensayo fueron de 0,62 = 0,08, 0,72 + 0,07 y 1,16
+ 0,11 ¢ g", para Yuzx, Ynzc Y Yxa, respectivamente. Estos valores fueron
superiores a los obtenidos con el medio de cultivo M3 sin optimizar en los frascos
erlenmeyer (0,46; 0,21 y 0,45 g g’ para Yuax, Yhza Y Yxe, respectivamente). Es
importante destacar las mejoras encontradas respecto a la mayor produccion de Ho
y a la generacion de mayor biomasa a tiempo final, dado que los rendimientos
obtenidos para el medio de cultivo M4 al finalizar el proceso de optimizacién y luego
de la verificacion experimental fueron de 0,53; 0,41 y 0,61 para Yuax, Y2 Y Yxa,
respectivamente.

La Py2 aumentd a partir del inicio del cultivo, lo que indicé que esta cepa es
capaz de producir H> aun en fase estacionaria de crecimiento. Sin embargo, la
productividad de H, decae desde valores importantes al inicio del cultivo, hasta un
valor de alrededor 1,5 mmol H, L' h™', manteniéndose practicamente constante en
ese valor desde el dia 3 hasta el final del cultivo. EI consumo de glicerol fue
detectado desde el comienzo del ensayo, y fue consumido completamente luego
del primer dia de ensayo. Luego del segundo dia de cultivo, se comenzé a
incorporar una solucion concentrada de glicerol estéril diariamente al biorreactor,
variando la concentracién inicial de la misma de modo que al inyectarse al sistema
se obtenga un valor de 0,5 g L™ de glicerol, para luego evaluar la evolucién del
cultivo. Con cada inyeccion de glicerol, se produjo una minima reduccién en la
densidad celular propia del efecto de dilucion del medio de cultivo, asi como
pequenas variaciones en el pH del medio, pero practicamente sin modificaciones en
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las concentraciones de oxigeno disuelto. Si bien existen pequenas disminuciones

iniciales en la densidad celular luego de incorporar la solucién de glicerol, el
agregado de la misma permitié un leve incremento de la concentracién celular en
las horas posteriores a la alimentaciéon. A pesar de que la concentracion de la
fuente de carbono aumenté en el medio de cultivo, las células de E. coli se
mantuvieron en fase estacionaria y la densidad celular registré sélo un leve
incremento entre los dias 4 y 8. La concentracion de glicerol incorporada de manera
diaria es consumida en menos de un dia de cultivo. Respecto de la produccién de
H., la misma aumenta desde el inicio de los cultivos hasta el dia 1, pero luego
comienza a descender lentamente con el tiempo de cultivo aun cuando el glicerol
fue alimentado diariamente al sistema y consumido en el mismo lapso de tiempo. Al
inicio de los dias 6 y 7 fue incorporado al sistema la solucién de glicerol y junto con
ella se adicion6 una solucion concentrada de TT, que al inyectarse al sistema
alcanza una concentracién final de 10 g L". Posteriormente a la inyeccion, se
determiné un leve incremento en la produccién de Hy, lo cual puede observarse en
la Fig. 4.28a como un incremento en la pendiente de la curva de Py, a partir del dia
6 de cultivo, asi como un leve incremento en la productividad a H.. Esto parece
indicar que si bien el glicerol es incorporado o consumido por las células, es
probable que no todo el glicerol sea utilizado completamente para la sintesis de Hy,
pudiendo ser empleado como fuente de carbono para cubrir otras vias metabdlicas,
o bien estas células requieren esencialmente de ciertos componentes presentes en
la TT para mantener una adecuada actividad hacia la produccién de H..
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Con referencia a los objetivos propuestos para este trabajo de tesis, las

conclusiones finales son:

» Se prepararon catalizadores monometalicos de niquel soportados sobre y-Al,O3,
adicionando 4 y 12% p/p de cobalto, o bien 2, 4 y 6% p/p de cerio, mediante
impregnacion por humedad incipiente. Todos los materiales mostraron mesosporos,
con ausencia de macroporos. Se observé un correcto anclaje de las particulas
metalicas al soporte y-Al,Os, junto con la presencia de particulas metalicas de
mayor tamano en los materiales con cobalto. Fueron identificadas estructuras
tipicas de y-Al;Oz junto con NiAl,O4, detectando débilmente la especie NiO,
posiblemente debido a la baja carga de Ni utilizada. Las especies Ni impregnadas
en Al,O3; fueron dificiles de reducir, mostrando adecuada dispersién y una fuerte
interaccion metal-soporte. En los materiales con cobalto, fue evidente la presencia
de especies de 6xido de cobalto libre (Co304), espinela de niquel y cobalto
(NiC0204) y CoAl>O4 superpuesta con NiAl,O4. Para los materiales con cerio, se
observé la aparicién de especies tipo fluorita (CeO.), con una deposicion metalica
relativamente homogénea sobre y-Al.Os. El soporte presentdé OH acidos, neutros y
basicos, y las especies metalicas de niquel, cobalto y cerio disminuyeron el grado
de hidratacién superficial al aumentar la carga.

» El comportamiento catalitico de los materiales durante el reformado en fase gas
del glicerol generé H, como producto principal, seguido por CO,, CO y CHy4 en
menor proporcion. La presencia de cobalto desfavorecid la produccién de Hy y
favorecio la de CO; al aumentar la temperatura, mientras que la formacion de CHs
mejora al aumentar la carga de metal. La menor carga de Co produjo la mayor
cantidad de H, y la menor de CO, a menor temperatura, con bajos niveles de CO y
CH4. La mayor carga de Co mejoré la produccién de H, a menor temperatura, pero
esto no ocurri6 al aumentar la temperatura de reaccién. La presencia de cerio
favorecio la generacién de H; para todos los catalizadores a menor temperatura,
con mejores valores a baja carga. La cantidad de H, disminuyé y la de CH4 fue
levemente superior a mayor temperatura de reaccion, con incremento en la fraccion
CO. Los principales compuestos liquidos identificados en la reaccion fueron MHA,
acetona, metanal, etanal y 2-hidroxietanal.




Condusiones

» El aumento de la carga de Co favorecié la conversion a productos gaseosos a
menores temperaturas. La menor carga de Co genero relaciones GS promisorias a
menores temperaturas, y la mayor carga de Co presenté valores de GS adecuados
a mayor temperatura. El aumento de la carga de Ce mejoré la conversion a
productos gaseosos. La menor carga de Ce a menor temperatura generd la mejor
cantidad de Hz, mientras que a mayor temperatura la carga intermedia produjo
valores de GS adecuados y la carga mayor logré valores promisorios de GS.

» La identificacion de los depdsitos de carbdn en los catalizadores luego de la
reaccion permitio inferir sobre la naturaleza de los mismos, los cuales corresponden
principalmente a carbdn grafitico y amorfo. El depésito carbonoso formado durante
la reaccidén presentd caracteristicas olefinicas al operar a menor temperatura y
aromatica al trabajar a mayor temperatura, para ambos tipos de catalizadores. Los
precursores del depdsito carbonoso podrian ser mas facilmente removidos de la
superficie a mayor temperatura. EI aumento de la carga de Co gener6 menor
cantidad de carbén a las menores temperaturas, mientras que la disminucién de la
carga gener6 menor cantidad de carb6n a mayor temperatura. El aumento de la
carga de Ce provocé una disminucion en las cantidades de carbdn, posiblemente
por la adecuada capacidad del CeO, de distribuir O, a través de la red estructural
del material, demostrando una mayor eficiencia en la oxidacién de los depdésitos
formados en el catalizador.

» La utilizacion de un glicerol proveniente de biorrefineria y sin tratamiento previo
fue factible para ser empleado para su transformacion a H,. Se generé mas CO y
menos CO. con GP que con GC, asociado a la presencia de impurezas en el GC
provenientes del proceso de obtencion de biodiesel.

» Durante la desactivacion, la disminucién del H, ocurrié por menor disponibilidad
de sitios activos en el catalizador por formacién de carbén, y por reacciones que
generan CH4 a expensas del H, formado. La primera regeneracién fue bastante
efectiva, pero a medida que aumentan los ciclos de operacion, las regeneraciones
lograron recuperar cada vez menos la actividad catalitica, generando mayor
cantidad de CO y CHy4, con una leve disminucion de CO, y una disminuciéon mayor
para Hz. La conversion a productos gaseosos disminuyé a mayor nimero de ciclos,
y la formacion de productos liquidos se hizo cada vez mayor al incrementar los
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ciclos. Parte de los depositos de carbén no fueron completamente eliminados del
catalizador, por encontrarse fuertemente adsorbidos en el soporte, afectando la
actividad de los sitios metdlicos. La naturaleza del carbén fue principalmente

grafitica, con menor generacion de carbén amorfo.

» La cepa identificada como promisoria para la produccién de H. a partir de
glicerol, Cnwo, presentdé mayor consumo de glicerol y producciéon acumulada de H;
que la cepa Ccon, asi como un crecimiento celular superior en todos los ensayos.
Esto confirmé que la Cuw2 presenta un camino metabdlico mas eficiente hacia la
utilizacion del glicerol, junto con una notable mejora hacia la produccién de H, por
represion de determinadas vias metabdlicas que disminuyen su rendimiento.

» La formulacion y utilizacién de medios de cultivo existentes tiene una incidencia
sobre los parametros cinéticos y estequiométricos obtenidos durante los ensayos.
Se observ6 una mejora de estos parametros cuando los medios presentan fuentes
de nutrientes mas complejas, respecto de cultivos mas simples. En los diferentes
medios desarrollados, no sélo se definieron las variables operativas, sino que se
priorizé la presencia de glicerol en sus formulaciones, de manera de aprovechar un
desecho industrial que posee un bajo valor econémico. Con ello, se contribuyé a
resolver potenciales problemas medioambientales, planteando una alternativa a la
disposicién final de este desecho.

» La optimizacion de un medio de cultivo, junto con el agregado de glicerol,
demostr6 que el crecimiento celular con la cepa Cnwz2 puede ser mejorado,
permitiendo la generacién de un producto de interés energético, tal como lo es el
H,, y favoreciendo el consumo del glicerol por parte de este microorganismo. Esto
pudo concretarse gracias al empleo de diferentes herramientas quimiométricas
avanzadas, que facilitaron el estudio de este proceso biotecnoldgico y permitieron
predecir las combinaciones éptimas de factores. Los objetivos buscados pudieron
ser alcanzados gracias a la aplicacion de RSM a través de QLS, seguido de la
optimizacion de mudltiples respuestas mediante la aplicacion de la funcion
deseabilidad global. En este caso, QLS rindi6 resultados confiables, lo que sugirié
que los modelos ajustados poseen una alta complejidad.

» La utilizacion del medio de cultivo optimizado con la cepa Cxw2 en un biorreactor
semi-batch, demostr6 que la densidad celular durante la fase de crecimiento
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exponencial fue 16% menor que la encontrada en cultivos en frascos Erlenmeyer,
mientras que la produccion acumulada de H, fue 9 veces superior al comparar el
biorreactor respecto del frasco Erlenmeyer a igual tiempo de cultivo. Respecto a la
productividad de H, la misma se mantuvo constante luego del dia 3, indicando que
esta cepa fue capaz de producir H, aun en fase estacionaria de crecimiento.

» Fue posible incluir al glicerol en la formulaciéon de un medio de cultivo, y aunque
el mismo fue incorporado o consumido por las células, es probable que no haya
sido utilizado por completo para la sintesis de H.. Las células podrian emplear al
glicerol como fuente de carbono para cubrir otras vias metabdlicas, o bien las
mismas requieren esencialmente de ciertos componentes presentes en la TT para
mantener una adecuada actividad hacia la produccién de H..

» Mediante este trabajo de tesis, fue posible determinar que el glicerol, una
materia prima econdémica y disponible, pudo ser transformado mediante procesos
cataliticos y sistemas biologicos, generando compuestos de alto valor agregado y/o
energético para la industria actual, como lo es el H,. Debido a que los procesos
cataliticos generan un consumo intensivo de energia y requieren de catalizadores
activos y selectivos hacia los productos de interés, esta tesis logr6 mejorar las
caracteristicas de ciertos catalizadores, y al mismo tiempo identificar los mejores
consumos de glicerol y producciones de H,. Para el caso de los sistemas
biolégicos, la produccién de H, ofrece ventajas relacionados al empleo de una
tecnologia mas sencilla, limpia y con menores gastos energéticos, aunque con
menores rendimientos a los productos de interés. Respecto a ello, este trabajo
mejoré las caracteristicas de un medio de cultivo disponible mediante su
optimizacion, logrando maximizar el consumo de glicerol y la produccion de Hy,
siempre con una minima produccion de biomasa. Finalmente, el uso de una materia
prima renovable contribuyé al mejoramiento del medio ambiente, debido a que
permitié valorizar la creciente industria de produccién del biodiesel e incrementar el
valor econdémico de los subproductos generados.
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