Aplicacion en régimen continuo de la

tecnologia de Peroxidacién Catalitica

en Fase Humeda para la produccién
de agua potable

Gustavo Adolfo Pinchao Chalaca

Universidad Nacional de Colombia
Facultad de Ingenieria, Departamento de Ingenieria Quimica
Bogota D.C, Colombia
2019






Aplicacion en régimen continuo de la

tecnologia de Peroxidacion Catalitica

en Fase Humeda para la produccion
de agua potable

Gustavo Adolfo Pinchao Chalaca

Tesis como requisito parcial para optar al titulo de:

Magister en Ingenieria Quimica

Director
José Herney Ramirez Franco, 1.Q., MSc., Ph.D
Codirector (a)
Luis Alejandro Galeano, Qco., MSc., Ph.D

Linea de Investigacion
Procesos Avanzados de Oxidacion
Grupo de Investigacioén
Grupo de Investigacion en Materiales, Catalisis y Medio Ambiente, Universidad Nacional

de Colombia

Linea de Investigacion
Tecnologias para el tratamiento y recuperacion de agua y aire
Grupo de Investigacioén

Grupo de Investigacion en Materiales Funcionales y Catalisis, Universidad de Narifio

Universidad Nacional de Colombia
Facultad de Ingenieria, Departamento de Ingenieria Quimica
Bogota D.C, Colombia
2019






A mi padre Bolivar quien me ensefid que
emprender grandes proyectos es cuestion de
espiritu y a mi madre Lucia gracias por su

comprension infinita en todo momento.






Agradecimientos

El autor expresa sus agradecimientos a:
Ing. Herney Ramirez, profesor del Departamento de Ingenieria Quimica de la Universidad
Nacional de Colombia y director de mi tesis por su permanente colaboracion y valiosos

aportes para la ejecucion de este proyecto investigativo.

Dr. Luis Alejandro Galeano, profesor del Departamento de Quimica de la Universidad de
Narifio y coordinador del Proyecto Agua Potable Narifio - SGR por su apoyo, confianza y

permanente asesoria.

Integrantes del Grupo de Investigacién en Materiales Funcionales y Catalisis: Viviana, Ana
Maria, Lucero, Carlos y Lucia por su constante ayuda desinteresada en la consecucion de

los experimentos que dia a dia se realizaban sin importar el horario de trabajo.

Al Quimico Joseph Mufioz por sus grandes aportes al entendimiento de la parte estructural

y fisicoquimica del catalizador utilizado en el desarrollo de éste trabajo.






Resumen y Abstract IX

Resumen

Los Procesos de Oxidacion Avanzada (AOP) son muy eficientes en la degradacion del
contenido organico disuelto en el agua; sin embargo, su potencial para mejorar las plantas
de tratamiento de agua potable se ha estudiado solo marginalmente. En este trabajo se
evalué la viabilidad de aplicacion de la Peroxidacion Catalitica en Fase Himeda (PCFH)
para la eliminacion de Materia Organica Natural (MON) utilizando un modelo sintético en
presencia de un catalizador Al/Fe-PILC. El proceso se optimizé mediante la maximizacion
simultdnea de la eficiencia de mineralizacion de COT y de reaccion de H;O: bajo
caracteristicas fisicoquimicas variables del afluente en tres tipos de reactores de flujo
continuo: reactor slurry, lecho fijo y lecho fluidizado. Para la optimizacion se ejecutaron
disefios experimental estadisticos tipo central compuesto, ortogonal y rotable para cada
reactor; el andlisis via superficies de respuesta teniendo como factores dosis de H20; y
carga de catalizador. Las maximas eficiencias de mineralizacién de MON y de reaccion de
H20O- obtenidas en reactor slurry fueron 37 % y 60 %, respectivamente, lecho fijo (24,3 %
y 51,2 %) y lecho fluidizado (46,2 % y 57,6 %). Con los resultados de optimizacién, las
eficiencias de mineralizacién, costos de instalacion y de operacién, se logré definir el tipo
de reactor mas apropiado para adaptar la PCFH a las necesidades de potabilizacion en
una posterior etapa de escalamiento. Se encontré que el reactor de lecho fluidizado es el

mas eficiente para la aplicacion de la tecnologia PCFH en una mayor escala.

Palabras clave: Peroxidacion Catalitica en Fase Humeda, Fenton heterogéneo,
Metodologia de Superficie de Respuesta, reactor catalitico heterogéneo, catalizador Al/Fe-
PILC.
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Abstract

Advanced oxidation Processes are able to efficiently remove the organic matter dissolved
in water; however, their potential as a feasible process in drinking water treatment plants
has been only marginally studied. Thus, this project assessed the feasibility of application
of the Catalytic Wet Peroxide Oxidation (CWPO) in the elimination of Natural Organic
Matter (MON) from a synthetic model surrogate in the presence of an Al/Fe-PILC catalyst.
The process was optimized by means of simultaneous maximization of both COT
mineralization performance and fraction of reacted hydrogen peroxide under variable
inffluent physicochemical features in three different types of continuous flow reactors,
namely slurry, fixed bed and fluidized bed. An ortogonal, rotatable, central composite
statistic experimental design of experiments was executed for each reactor, which was then
analyzed by Response Surface Methodology (RSM) taking into account two main
variables: hydrogen peroxide dose and catalyst amount. As a result, efficiencies of MON
mineralization and reacted hydrogen peroxide fractions reached 37 % and 60 %
respectively, for the slurry reactor, 24.3 % and 51.2 % for the fixed bed reactor and 46.2 %
and 57.6 % in the fluidized bed reactor. By accounting such optimal parameters together
with mineralization efficiencies, installation and operational costs, it was achieved to define
most feasible continuous flow reactor for adapting CWPO to the requirements of drinking
water treatment plants supporting a forthcoming scaling-up process. The fluidized bed
reactor was found to be the most promising for the CWPO application at big scale in

drinking water treatment under continuous flow.

Keywords: Catalytic Wet Peroxide Oxidation, heterogeneous Fenton, Response Surface

Methodology, Heterogeneous Catalytic Reactor, Al/Fe-PILC clay catalyst.
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Introduccidén

La Materia organica natural (MON) que se encuentra muy frecuentemente en aguas
superficiales es una matriz compleja de compuestos organicos en gran parte de caracter
alifatico altamente coloreada con una amplia variedad de composiciones quimicas y
tamafios moleculares donde principalmente se puede encontrar Acidos Himicos (HU) y
Acidos Fulvicos (HF) [1]. Estos compuestos son resultado de la degradacion de residuos
de biomasa sobre las fuentes de agua, incluyendo la descomposicién de material vegetal,
organismos terrestres, actividades microbianas y de algas las cuales forman materia
organica soluble. Asi mismo, la MON puede ser aportada por agentes externos a través
del drenaje de cuentas hidrogréaficas en la que corrientes generadas por lluvias arrastran

capas del suelo y por ello su composicién es principalmente de caracter himico [2].

La composicion de la MON depende de la quimica del agua, pH, temperatura y procesos
bioldgicos en el agua los cuales siempre varian, por ello incluso para un mismo lugar la
concentracion y composicion de MON tienden a variar por factores como inundaciones,
sequias, precipitaciones; pero en general consiste en compuestos hidrofébicos e
hidrofilicos, donde la fraccion mas grande son generalmente &cidos hidrofobicos, que
constituye aproximadamente el 50% del carbono organico total (COT) formados por AH y
AF los cuales contienen carbonos aromaticos con estructuras fenélicas mientras que la
MON hidrofilica contiene mas carbono alifatico y compuestos nitrogenados como

carbohidratos, azlUcares y aminoacidos [3,4].

La variabilidad en la composicion y concentracion de MON tiene un impacto directo en la
eficiencia de una Planta de Tratamiento de Agua Potable (PTAP), asi con respecto a la
etapa coagulacién/floculacién, cuando existe un incremento de MON hay una mayor
demanda de los agentes coagulantes que implica la formaciéon de mas lodo sobre los
sedimentadores y también puede promover el recrecimiento de las bacterias. Los operarios
de las PTAP frente a dicha situacién generalmente toman decisiones como incrementar

las dosis de agente desinfectante [5,6]. Por lo anterior, MON es un parametro clave a la
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hora de producir agua potable de calidad con cumplimiento de parametros como color,
sabor, olor indeseable y concentracion de subproductos de desinfeccion (SPDs) por debajo
de los limites permisibles [7].

Durante los ultimos afios los SPDs han llamado mucho la atencion en el tratamiento de
aguas, muchos compuestos se han detectado pero los trihalometanos y &cidos
haloacéticos son los dos grupos que se encuentran en mayores concentraciones y con
mayor frecuencia en la salida de PTAP de todo el mundo que utilizan como agentes
desinfectantes el cloro o sus derivados [8]. La mayoria de los SPDs tienen un potencial
cancerigeno y pueden causar defectos de nacimiento, es por ello que su concentracion
maxima permisible ha sido regulada en la mayoria de los paises, para el caso de Colombia

el valor maximo permisible de trihalometanos es 0,2 mg/dm? [9].

Por tanto, MON se convierte en una variable muy importante en el disefio y operacion de
los procesos de tratamiento de agua donde se debe seleccionar una tecnologia o una
combinacion de tecnologias capaces no solo de eliminar MON si no promover una mejora
en etapas de floculacion, sedimentacion, desinfecciéon y como condiciébn muy importante
es que debe soportar la gran variabilidad de condiciones que esta presenta en un proceso
real. Por lo anterior, las instalaciones convencionales de tratamiento de agua tienen la
necesidad de invertir en métodos adicionales de eliminacion de MON que sean adecuados
desde la operacion, el control y que no incremente los costos de tratamiento

significativamente [8].

Para eliminar MON existen varios métodos como adsorcién, coagulacion, intercambio
iGnico, membranas y los Procesos Avanzados de Oxidacién (POASs), estos ultimos han
tenido un alto potencial para eliminar contaminantes en medios acuosos entre ellos la MON
y por esto se han estudiado intensamente durante décadas tal como lo indica la revisién
bibliografica realizada por Sillanpaa et al. [10]. Entre las POAs existen varias
combinaciones de agentes oxidantes como peréxido de hidrégeno (H202) u ozono (Os3),
radiacion y catalizador homogéneo o heterogéneo que se han desarrollado para la
eliminaciéon de MON, entre ellos: procesos de peroxido-ozono Os/H»0; [11], UV/H.0; [12],
UV/Os [13], UVITiO,, Fe?*/ H.0,, Fe?'/ H,Ox+hV [14], ultravioleta al vacio (VUV) [15],
Peroxidacion Catalitica en Fase Humeda (PCFH) [5,15]. Todos se caracterizan por la

produccion del radical hidroxilo (HO") que posee un potencial altamente oxidante capaz de
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reaccionar con los contaminantes organicos dispuestos en una matriz liquida y
mineralizarlos a condiciones suaves de temperatura y presion [5]. Sin embargo, para la
eleccion de una tecnologia debe tenerse en cuenta la eficiencia mineralizacion del

contaminante y el costo de tratamiento.

En la PCFH el H,O, actla como agente oxidante activado por un catalizador de hierro o
cobre, soportado en una fase sélida como zeolitas, carb6n activado (CA), alimina y arcillas
[16,17], los materiales basados en arcillas representan una gran ventaja por su bajo costo
y las arcillas pilarizadas con Al/Fe (Al/Fe-PILC) han demostrado una alta estabilidad en
términos de hierro lixiviado [18]. Un catalizador sdlido tiene una gran ventaja en el campo
de la aplicacion de tratamiento de aguas ya que la inmovilizaciéon del 6xido metélico sobre
un soporte poroso inerte permite recuperar mas facilmente el catalizador en un proceso en
continuo y poderlo reutilizar, de manera que el tnico consumible del proceso sea el H20..
Se debe resaltar que entre las limitaciones de la PCFH para su aplicacién a gran escala
son baja eficiencia a pH neutro, baja estabilidad contra la lixiviacion en largas operaciones

y alto costo de preparacion del catalizador.

Para el tratamiento de aguas superficiales es obligatorio que la PCFH sea eficiente cuando
se trabaja en régimen continuo bajo condiciones suaves de operacién (temperatura
ambiente, presion atmosférica y pH neutro). En los dltimos afios se han realizado pocos
estudios centrados en la puesta en marcha de procesos Fenton heterogéneos en reactores
en régimen continuo [5]; particularmente con catalizador Al/Fe-PILC solo se ha estudiado
las reacciones en régimen batch [15,19] y por tanto, si bien en este régimen se han
obtenido buenos resultados de la tecnologia PCFH, no se tiene conocimiento de su

implementacion en régimen continuo en la mineralizacién de MON.

Es de resaltar que la eficiencia en la eliminacion de MON por parte de la tecnologia PCFH
esta fuertemente influenciada por la dosis de H,O; afiadida al sistema y particularmente
por las proporciones H,O./MON y catalizador/H,O,. Estas proporciones no se han
estudiado en el campo del proceso Fenton heterogéneo para muestras de agua con
caracteristicas fisicoguimicas similares a las de las aguas superficiales, conocidas por sus
condiciones particulares de pH, temperatura y carga de COT. Dichas variables influyen en
la eficiencia del proceso, pero a escala real son variables incontrolables y no es posible

ajustarlas a los valores donde el proceso catalitico es mas eficiente. Por lo anterior, la
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tecnologia PCFH deberia cumplir con obtener altas eficiencias de mineralizacion de MON
en un reactor continuo bajo las diferentes condiciones fisicoquimicas del agua en la

corriente de entrada con el mejor uso del H>O> para que el proceso sea costo/efectivo.

De esta manera, la presente tesis se enfoca en poner en marcha tres tipos de reactores:
slurry, lecho fijo y lecho fluidizado, en régimen continuo a escala de laboratorio, aplicando
la tecnologia PCFH con un catalizador Al/Fe-PILC para la mineralizacién de MON y a partir
de dichos resultados determinar cual es el reactor mas apropiado en términos de eficiencia
de mineralizacion de MON, tiempo de residencia, costos de operaciéon e instalacion,
permitiendo que esta tecnologia pueda ser una alternativa complementaria a las PTAP

convencionales para lograr eliminar la MON con alta eficiencia limitando la formacion de
los SPDs.



1.Mineralizacion de materia organica natural

El agua superficial en su curso interactia con residuos de biomasa que son
descompuestos por via microbiana y via metabdlica de algas para formar una diversidad
de compuestos organicos conocidos como la MON, cuya composicién y concentracion
depende considerablemente del lugar de origen, actividades biolégicas que ocurren sobre
el cuerpo de agua como externos a ella, caracteristicas fisicoquimicas del agua, pH,
temperatura y de variaciones hidrol6gicas [4]. A pesar de que las caracteristicas de la MON
son muy especificas de cada tipo de agua superficial se destaca la presencia de fracciones
de hidrofilicas, hidrofébica y la transfilica. La primera fraccion esta compuestas
principalmente por carbones alifaticos, compuestos nitrogenados tales como &cidos
carboxilicos, carbohidratos y proteinas y representa del 25 al 40 % del carbono organico
disuelto (COD) La segunda fraccién representada principalmente en acidos humicos y
fulvicos que contienen carbones aromaticos, estructuras fenodlicas y dobles enlaces
conjugados compone cerca del 50 % de (COD) y la Ultima representa aproximadamente el

25 % del COD cuya naturaleza quimica contiene parte hidrofobica e hidrofilica [20].

Aunque, la MON no tiene una alta toxicidad, ella es la responsable del color amarillento y
puede generar problemas en los test de sabor y olor en el agua. En las PTAP, por la
presencia de la MON se debe incrementar la dosis de coagulante y de agente desinfectante
lo cual impone un incremento en los costos de operacion, otro problema adicional es que
en las redes de distribucién promociona un recrecimiento bacteriano formando un biofilm
causando problemas de salud publica [8,15] y puede incidir en un incremento de metales
pasados y contaminantes organicos que se adhieren a la matriz de la MON. Pero lo mas
critico es que puede reaccionar con agentes desinfectantes derivados del cloro para formar
SPDs como los 4cidos haloacéticos y los trihalometanos los cuales tienen un alto potencial

cancerigeno [21,22].
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Las operaciones unitarias convencionales de las PTAT, coagulacién, floculacion,
sedimentacion y filtracion, logran eliminar entre el 40 al 60 % de la MON disuelta [23,24].
Por tanto, la MON que no pudo ser removida puede reaccionar con el cloro para formar los
SPDs y ademas puede albergar y proteger a los agentes patégenos de la accién germicida
del agente desinfectante. De igual forma, en las redes de distribucion el COD es utilizado
por las bacterias heterotréficas como recurso energético para favorecer su reproduccion y
formar un biofilm sobre las tuberias que pueden incrementar la corrosion y las pérdidas
hidraulicas [25] generando finalmente problemas en la distribucion y afectando la calidad

del agua potable en el usuario final.

En consecuencia, en los ultimos afios se han realizado muchos estudios para desarrollar
métodos que logren eliminar MON del agua cruda de manera que se remedie y mitigue los
problemas directos e indirectos causados por ellay que contribuyan a mejorar la operacién
de las PTAP y la calidad del agua de consumo humano [26]. Entre los métodos propuestos
para eliminar y eliminar MON se encuentran coagulacién/floculacion, filtracion por lechos
porosos, procesos de oxidacion avanzada, biolégicos, intercambio i6nico, filtracion por
membranas y electroquimicos. A continuacién, se discuten algunos de los métodos con

sus generalidades y las eficiencias logradas en procesos en continuo.

1.1 Coagulacion/floculacion

La coagulacién es un proceso fundamentalmente quimico en el que el potencial repulsivo
de las dobles capas eléctricas que presentan los coloides es reducido, permitiendo su
aglomeracion y formando macroparticulas denominadas flocs. Durante el proceso de
coagulacion hay ciertos factores que pueden afectarlo como son la dosis de coagulante,
pH, temperatura, turbiedad, color, aniones o cationes presentes en el agua, intensidad de
la mezcla rapida y lenta. La dosis de éptima de agente coagulante logra eliminar color y
turbiedad, pero generalmente no coincide con la dosis Optima para eliminar materia
organica natural. La linea base de la coagulacion se refiere solo a eliminar turbidez y color
en cambio coagulacion optima es referida a la eliminacion de MON mediante el cambio en
la dosis de coagulante y pH [27,28], dicha dosis es mucho mayor que la linea base de

coagulacion.
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Entre los coagulantes mas utilizados en el mercado se encuentran las sales de hierro o
aluminio y cuando son adicionados al agua éstos se disuelven en los respectivos iones
trivalentes Fe3" o AP* y luego se hidrolizan en forma de varios complejos que poseen alta
carga positiva y de esta manera atraen a los coloides que tiene una superficie negativa
[29]. EI mecanismo de agregacion por el cual es removida la MON incluye procesos de
neutralizacion de carga, adsorcion, encapsulacion y complejacién [30] y también depende
de la naturaleza de la MON, por ejemplo, si la MON esta constituida de compuestos de
Alta Masa Molecular (AMM) el mecanismo es neutralizaciébn de carga y la dosis de
coagulante debe ser baja, mientras si esta formada por compuestos de Baja Masa
Molecular (BMM) la dosis es alta. Generalmente mediante la coagulacién se logra eliminar
la fraccion hidrofobica, es decir los compuestos de AMM [6]. Existe una relacién para
expresar la hidrofobicidad que corresponde a la medicién de la absorbancia UV a 254 nm
dividida entre la concentracién de COT; dicha relacion se basa en las caracteristicas de
los compuestos aromaticos y himicos que exhiben una alta absorciéon a 254 nm [31]. Asi,
segun Edzwald and Tobiason et al. [29] si dicha relacion es mayor a 4 se logra eliminar
un 50 % de COD en cambio si es menor a 2 solo se logra eliminar un 25 % de COD vy si

se encuentra entre 2-4 entre 25y 45 %.

1.2 Filtracion por lechos porosos

En las PTAP convencionales se utiliza filtros con lechos compuestos por grava, antracita y
arena, en la filtracion los factores que mas influyen son: tipo de medio filtrante (densidad
de particula, tamafio de particula, porosidad) velocidad de filtracion, caracteristicas
guimicas (pH, potencial zeta), temperatura y dureza del floc [32]. En este tipo de lechos la
eficiencia de eliminacion de MON es cercana al 20% [33]. En la actualidad se ha utilizado
Carbén Activado (CA) en forma de polvo o granular como medio de filtracion y este ha
logrado eliminar eficientemente la MON cumpliendo con los requerimientos de calidad de
agua en términos de mitigaciéon de los SPDs [34,35].En procesos de adsorcién se han
utilizado nano particulas de carbén para eliminar MON en tanques agitados consiguiendo
una mineralizacién del cercana al 90 % cuando al agua habia sido previamente tratada con
coagulantes [36]. También se ha comparado la mineralizacién de MON, usando nanotubos
de carbén y CA bajo las mismas condiciones de operacién removiendo 26,14 mg MON/g
y 14,71 mg MON/g, respectivamente [37]. Si bien el disefio y operacion de los filtros no es

dificil se debe tener en cuenta que después de que el filtro de satura este ya no puede
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retirar mas MON y por ello los estudios deberian incluir métodos de activacion de lechos

de procesos en continuo.

1.3 Filtracion por membranas

Procesos de filtracion por membrana incluyen osmosis inversa, nanofiltracion,
ultrafiltracion, microfiltracion, los cuales logran eliminar hasta un 85 % de la MON [24]. Sin
embargo, los problemas mas frecuentes y criticos en las membranas son el taponamiento
y la disminucién de flujo causado por la fraccién hidrofébica que contiene compuestos de
AMM [20]. Dichos problemas se pueden disminuir combinando los procesos de
coagulacion y filtracion por membrana. En la actualidad se ha sugerido la inmovilizacién
de focatalizadores de TiO2 u 6xidos de hierro sobre las membranas para lograr oxidar los

compuestos de AMM retenidos en los poros de las mismas [37,38].

1.4 Resinas de intercambio idnico

Los procesos de intercambio idnico ocurren a través de un intercambio reversible entre
iones de la fase sélida y liquida, a la fase solida se la denomina resina de intercambio
idnico y dependiendo del i6n intercambiable puede ser resina catidnica o aniénica [39].
Para el caso de la mineralizacion de MON cuando esta se encuentra en altas
concentraciones (=10 ppm) se ha utilizado resinas de intercambio anionica de tipo amonio
cuaternario en forma de cloro obteniendo eficiencias entre 60 y 90 % [40]. El proceso de
intercambio de la MON se puede representar en la Ecuacion 1.1, en el que la regeneracion

de la resina se realiza con salmuera [40].

Resina — NMe,"Cl~ +COT ™ <> Resina— NMe,"COT ™~ +CI~ (1.1)

Una experiencia a gran escala fue desarrollada en Alemania donde se trata agua (caudal
de 0,069 m®/s, contenido inicial de COD 6,5 mg/dm®) mediante una resina de estireno y
han logrado obtener una eficiencia de eliminacion de COD del 50 % en un tiempo de
contacto de 1,2 min [39,41]. Una de las resinas comerciales mas aceptadas es MIEXR, la
cual es una resina de intercambio fuertemente aniénica formada por macroporos de una
matriz poliacrilica que contienen 6xidos magnéticos de hierro permitiendo que después de

la operacion sobre un reactor slurry pueda ser facilmente separada. El proceso MIEXR
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combinado a coagulacién permite tratar agua con un contenido de COD de 5,70 mg/dm?
hasta llevarla a 1,50 mg/dm? [42].

1.5 Procesos bioldgicos

Los procesos biolégicos pueden ser aplicados sila MON tiene compuestos no refractarios
y que sean asimilables por los microorganismos, esto se puede comprobar si la relacion
de Carbono Organico Disuelto Biodegradable (CODB) a COD es mayor que el 30%, si esta
relacion no se cumple, es necesario incrementarla mediante una transformacion quimica.
La operacion mas frecuente es biofiltracién, en la que el lecho de arena o CA son
colonizados por microorganismos responsables de degradar los compuestos organicos
[43], este proceso hace que los compuestos organicos adsorbidos en la superficie del CA
no saturen los sitios de adsorcion ya que continuamente son regenerados a través de la

biodegradacion de la MON previamente adsorbida sobre ellos [44,45].

La biofiltracion con CA granular se ha combinado con ozonizacion, para ello se debe utilizar
al menos dos filtros dispuestos en serie, el primero el 0zono es inyectado para incrementar
la fraccion CODB y luego es sometida a un biofiltro donde la MON es adsorbida y
degradada, Liao et al. [46] obtuvieron mediante este sistema eficiencias de eliminacion de
COD cercanas al 61 %, teniendo en cuenta que sobre la primera etapa de ozonizacion se
incremento la relacion CODB/COD. Pese a los buenos resultados de eliminacion de MON,
la ingenieria de la biofiltracion debe atacar objetivos que no se han logrado en este tipo de
sistemas, entre ellos cobmo mantener los parametros de la calidad del agua mientras se
conserva o mejora el rendimiento hidraulico junto a un buen rendimiento biolégico [47], en
este Ultimo se debe analizar las condiciones para la proporcion de nutrientes como

nitrégeno y fésforo que ayuden al crecimiento microbiano dentro del lecho [44,48]

1.6 Procesos de Oxidacion Avanzada (POAS)

Los POAs se caracterizan por lograr oxidar y eliminar compuestos organicos presentes en
el agua bajo condiciones de presién y temperatura cercanas a las condiciones ambientales
por accion del radical hidroxilo (HO") [49] que se genera en cantidad suficiente para
reaccionar con los compuestos organicos teniendo altas constantes de velocidad (10° a

10° mol/dm?3-min) [50]. La forma como se produce el HO" incluyen procesos como fotolisis,
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ozonizacion, peroxidacion o irradiacion los cuales tienen unas caracteristicas muy

especificas en las condiciones de reaccion y operacion.

La elevada capacidad oxidante del HO" puede lograr la mineralizacion de la MON, es decir,
transformarla hacia CO- o puede oxidarla parcialmente para convertirla en compuestos de
BMM como aldehidos, acidos carboxilicos los cuales son mayormente biodegradables
[51,52]. Para lograr el proceso anterior se necesita de un medio altamente oxidante
alcanzado mediante altas concentraciones de H:02, Oz 0 largos tiempos de irradiacion lo
cual afecta directamente los costos de operacion [10], limitando asi la implementacién de

estos procesos en el tratamiento de aguas a gran escala.

A continuacion, se indicara las caracteristicas mas importantes de las distintas tecnologias
de oxidaciéon avanzada enfocadas a la mineralizacion de MON mostrando las eficiencias

logradas con los gastos de consumibles para la operacién de cada tecnologia.

1.6.1 Ozonizacidon

El ozono (O3) es un compuesto altamente oxidante, su potencial estandar de oxidacion es
de 2,08 V y por ello es utilizado como agente desinfectante en PTAP y como oxidante de
compuestos organicos en aguas residuales. La eficiencia del ozono depende de la
velocidad de transferencia de masa desde el gas hacia el agua a tratar y dicha velocidad
de la presién parcial del ozono en la fase gaseosa. El Oz puede reaccionar con los
compuestos organicos de dos formas, la primera es directa, en el que por interaccion
electrofilica ataca a los dobles enlaces y a los anillos aroméaticos y la segunda es indirecta,

gue se presenta cuando el O3 se descompone y forma el radical HO[10], el mecanismo

general de produccién de los radicales puede resumirse en las siguientes reacciones [53]:

0,+0OH™ — HO,” 0,+0,” >0, +0,
0,+HO,” >HO, = O, +H'=HO,
HO, =0, +H" HO,” - HO" +0,

30, + H,0 —> 2HO" + 40, (1.2)
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Tabla 1-1: Reportes sobre mineralizacién de MON via ozonizacién

Contaminante | Reactor Condiciones Resultados Ref.
MON, agua Semi-batch COTo =5,82 mg/dm? gcor = 15.8 % [54]
subterranea Volumen 2,0 pH: 8,01
dm? dosis: 0,5 mg Os/mg COD Reduccién de
[H202]: 10 mg/ dm? Formacién potencial
LP UV: 254 nm con 3 J/cm? | de THM: 43 %.
Reduccion de
Formacién potencial
de AHA: 68 %.
MON, agua Semi-batch COTo :5,0-6,3 mg/dm? gcor =49 % [55]
superficial del | Volumen 2,0 pH :=neutro Reduccién de acidos
rio Ontario dm? [O3]: 3,4 mg Os/dm? himicos: < 25 %.
(Canada) [H202]: 1,0 mg/dm?
Tiempo residencia: 12,5
min.
Efluente del Semi-batch COTo: 17,8 5,82 mg/dm? gcor = 20—-30% [56]
segundo Volumen 11,0 pH:=7,8 Aumento de
clarificador de | dm?3 T:25,1°C CODB/COD:20 %
una PTAR de [O3]: 1,5 mg Os/dm?
Harelbeke [H202]: 68,0 mg/dm?
(Bélgica) uv: 11V
Tiempo residencia: 70 min.
MON, Semi-batch COTo:1,9- 5,82 mg/dm? gcor = 50 % [57]
Reservorio de | Volumen 6,2 pH:=6,9 Reduccién de
agua- Norte de | dm3 T:20,0°C Formacién potencial
Vancouver [O3]: 16,0 mg Os/dm? de THM: 80 %.
UV: 9.69*10° W/cm?2 Reduccion de
Tiempo residencia: 60 min. | Formacién potencial
de AHA: 70 %.

La formacion del radical HO- mediante ozonizacion es baja aun en medios alcalinos y por

ello se ha implementado la adicién simultanea de O3 y H20,, denominado este proceso
peroxono [56] y es representado de acuerdo a la Ecuacion 1.3 [58].

H,O, + 20, — 30, + 2HO* (1.3)

También se ha modificado la ozonizaciéon mediante la activacion del Oz con radiacion UV,
con el cual se logra aumentar la cantidad de radicales HO' [57]. En la Tabla 1-1 se
encuentra las condiciones y las eficiencias obtenidas en estudios de ozonizacién
reportados para la mineralizacion de MON. Se puede ver que la eficiencia es baja si solo

se utiliza como reactivo el Oz, en cambio combinando el Os/H>O, sobre el medio de
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reaccion se puede obtener eficiencias cercanas al 49 % en eliminacién de COT segun lo
reportado por Peleato et al. [55] y mediante el proceso Os/UV se puede alcanzar eficiencias
cercanas al 50 % con concentraciones de Oz cercanas al 16 mg/dm® y con baja
concentracion de COT en el agua a tratar. En general la ozonizacién demuestra que para
incrementar su eficiencia es necesario incrementar otro reactivo o hacer un gasto

energético adicional mediante la incorporacion de energia UV.

1.6.2 Fenton, foto-Fenton y electro-Fenton

El proceso Fenton descubierto por J.H. Fenton en el siglo XIX involucra la activacion
catalitica del H.O, mediante una sal u 6xido de hierro para formar el radical HO- (Potencial
estandar de oxidacién 2,8 V) o el radical hidroperoxilo HO, (Potencial estandar de
oxidacion 1,65 V) [59]. EI mecanismo del proceso Fenton involucra una multitud de
reacciones, pudiendo ser resumido en las ecuaciones 1.4 a 1.7 [60,61] y tal como lo indican
hay reacciones que promueven la formacion del radical HO y otras que lo consumen, por
ello existen unas condiciones de reaccion con respecto a la concentracion de Fe?* y H,O,

gue logran maximizar la concentracion de dicho radical.

Fe? +H,0, — Fe* +OH~ + HO" 1.4)
Fe* +H,0, —> Fe* + H* + HO," (1.5)
H,O, + HO® — H,0 + HO," (1.6)
Fe’* + HO® — Fe* + OH~ (1.7)

La eficiencia de Fenton homogéneo se ve afectada a pH altos, a valores mayores de 4,0
toma lugar la formacion de complejos de hidroxidos ferroso/férrico que desactivan al
catalizador de hierro [62]. La quimica del hierro limita directamente al proceso Fenton
homogéneo aplicado a la mineralizacién de MON porque su operacion involucra trabajar a

pH por debajo del neutro.

El proceso foto Fenton donde se asiste la reaccion con radiacion natural o artificial que

permite que las especies Fe*" hidratadas se vuelvan a reducir mediante la transferencia
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de un electrén para formar Fe?* y un HO [63] y luego toma lugar la oxidacion del hierro
para la produccion del HO', este ciclo se repite con mayor rapidez interaccionando
eficazmente con la MON para degradarla y llevarla a su mineralizacién [64,65]. Este
proceso también esta afectado por la concentracion de hierro, H.O; y drasticamente por el
pH, respecto a esta Ultima variable se ha reportado que el mejor rango de operacion se
encuentra entre 3,5y 4 [66,67] para la mineralizacion de moléculas como fenol. pero para
MON Molnar et al [68] report6é que el valor 6ptimo se encuentra en un pH de 5,0. El rango
limitado de pH representa problemas en la puesta en marcha del proceso en régimen
continuo para la mineralizacion MON, puesto que necesitaria la acidificacion de grandes
caudales de agua incrementando los costos, por otra parte, para asegurar la mineralizacion
efectiva de los contaminantes organicos la concentraciéon de hierro debe estar entre 13,8
ppm [69]. lo que obliga al suministro de grandes cantidades de sales de hierro que forman
lodo y que al final del proceso es necesario separarlas para cumplir con los limites exigidos
por la normatividad que para el caso de Colombia se ha establecido que el valor maximo

permitido en agua para consumo humano debe ser menor a 0,3 ppm [9].

Electro-Fenton es un proceso donde el H,O; se produce continuamente in situ a través de
electro-generacién en una celda electrolitica que sobre el catodo suministra 2 electrones
para la reduccién del O,. El proceso es indicado en las ecuaciones 1.8 y 1.9 [59] y se
destaca que la regeneracion del Fe** hacia Fe?* puede ser hecha mediante electroquimica
[63] Este novedoso método permitiria ahorrar costos de suministro, transporte y
almacenamiento del H-0- y con la regeneracion del catalizador se evita la adicién continua

de sales de hierro que provocan la acumulacién de lodos.

Oy +2H +26” > H,0, E°=0.695V (1.8)

O, +4H" +4e —2H,0, E°=123V (1.9)

2(g

En la Tabla 1-2 se pueden observar los resultados obtenido por estas tecnologias donde
se logra evidenciar para alcanzar dichas eficiencias los tiempos de residencia son
demasiado grandes que en una implementacién a mayor escala resultan de unidades

demasiadamente costosas.
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Tabla 1-2: Reportes sobre mineralizaciéon de MON via Fenton, foto-Fenton y electro-

Fenton
Contaminante | Reactor Condiciones Resultados Ref.
Agua sintética, | Batch COTo =1000 mg/dm? Ecor = 24 % [70]
Acidos Volumen pH=4.0
hdmicos. 2,0 dm?® T=30°C Reduccién de UV254
[H202]: 5440 mg/dm? con oxidacion+
[Fe?*]: 2230 mg/dm? coagulacion: 92 %.
Tiempo residencia: 120 min Reduccion de UV2s4
Oxidacion mas coagulacion con oxidacién: 78 %.
En la primera hora
ocurre la oxidacion.
Agua sintética, | Semi-batch | COTo :16,2 mg/dm? Ecor =99 % [71]
Acidos Volumen pH:=3,0 Mineralizacion del 92
himicos. 0,4 dm?® T=30°C % en las primeras 4
[H202]: produccioén in situ. horas.
[Fe?*]: 2230 mg/dm?
Tiempo residencia: 7 h.
Intensidad de corriente=1000 mA
Constantemente burbujeado con
aire.
Cétodo: diamante dopado de
boro.
MON, Semi-batch | COTo :7,1mg/ mg/dm? gcor = 15% [72]
Rio-Pance Volumen pH:=7,0
Cali-Colombia | 0,08 dm? T:251°C Reduccién de
[H202]: 5,0 mg/dm? formacién potencial de
[Fe?*]: 1,0 mg/dm? THM: 65 %.
Radiacion: Intensidad total 600
W/m? con UV = 20-30 W/m?, 92 %
con 4 (400-800 nm).
Tiempo residencia: 180 min.
Agua Batch CODo :1,9 mg/dm? gcor = 55% [69]
subterranea Volumen pH:=5,5 Reduccién de
Vojvodina- 1,1 dm? T:25°C Formacién potencial
Serbia [H202]: 85 mg/dm?. de THM: 80 %.
[Fe?*]: 27,92 mg/dm?3 Reduccion de
Tiempo residencia: 180 min. Formacién potencial
de AHA:75 %.
Agua sintética, | Batch CODo : 100 mg/ dm? Ecor =72 % [73]
Acidos Volumen pH:=3,0 Con una COT inicial
hamicos 1,5 dm? T:25°C de 5 ppm pueden

[[H202]: 100 mg/ dm?
[Fe?*]: 120 mg/ dm?
Tiempo residencia: 300 min.

llegar a 91 %.

La reaccion después
de los 10 minutos se
para por reacciones
colaterales del hierro
con la MON.
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1.6.3 Fotocatalisis

La descomposicion del H.O- hacia OH' puede generarse por via heterogénea colocandolo
en contacto con catalizadores metalicos como Fe, Cu, Pt, Ti, Ni o 6xidos como el MnO:, los
cuales pueden ser soportados en zeolitas [16,17], minerales de arcilla [19,74,75], silicas
[76,77], carbdn activado [78,79] o alimina [80]. Sin embargo, el agente activo y el soporte
gue constituyen el catalizador ademéas de ser altamente activos quimicamente deben
ofrecer una alta estabilidad contra la lixiviacion y como restriccion adicional el proceso debe

ser econdmicamente viable en su produccion.

Con respecto a la actividad fotocatalitica de TiO,, esta consiste en la absorciéon de energia
para produccion de electrones fotogenerados en la banda de conduccion de los
catalizadores, lo que conduce a la formacién de agujeros altamente oxidativos en la banda
de valencia donde ocurre una reaccion con los iones hidroxilo superficiales para formar los
HO' altamente reactivos. Los parametros que afectan este proceso son la concentracién
de catalizador, la longitud de onda e intensidad de la luz incidente, caracteristicas
fisicoguimicas del agua a tratar y concentracion del agente oxidante que ayuda a la

formacion de los radicales OH- [81].

La energia necesaria para el paso del electrén desde la banda de valencia a la banda de
conduccioén para las fases activas TiO, correspondientes a anatasa y rutilo son 3,0 a 3,2
eV respectivamente, que se pueden conseguir en el rango de luz visible [82]. Un problema
en estos catalizadores es la alta velocidad de recombinacién que se da entre el par hueco-
electrén; pero esta puede ser parcialmente suprimida mediante materiales aceptores de

electrones y por ello el soporte del catalizador debe promover este efecto.

En la Tabla 1-3 se encuentra las condiciones y las eficiencias obtenidas en estudios de
fotocatalisis reportados en la mineralizacion de MON en reactores batch o semi-batch, por
comparacion con las demas tecnologias es la que obtiene mayores porcentajes de
mineralizacion con menores tiempos de reaccién, por ejemplo Gerrity et al. [83] logré
obtener eficiencias de mineralizacion de MON del 50 % con un tiempo de reaccién de 10

minutos a una temperatura de 28 °C.
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Tabla 1-3: Reportes sobre mineralizacién de MON via fotocatalisis.

Volumen: 9 L

Qmembrana = 14
dm3/m? h

Radiacion: LAmpara BLB, 71
W/m?2

Fotocatalisis mas membrana

Contaminante Reactor Condiciones Resultados Ref.
Agua sintética, Batch COTo: 50 mg/dm?3 gcor =80 % [84]
Acidos humicos. Volumen 2,0 dm® | pH: 6,0
[TiO2]: 0,25 g/dm? Reduccion: UVass: 85 %.
Tiempo residencia: 60 min .
Radiacion: 120 W/m?2, (1 320-400
nm).
MON, Batch COTo: 10,0 mg/dm3y 3,5 mg/dm?® | ecor =83 % Y gcor = [85]
Reservorio Volumen 0,5dm? | pH: 7,0 77 %
Myponga [TiOZ]: 0,10 g/dm?3
(Australia) y Tiempo residencia: 120 min Reduccion UVasa: 95 %
Woronora Dam Radiacién = 120 W/m?, (1 La eficiencia de
(Australia) maxima 365 nm). mineralizacion aumenta
a menores
concentraciones iniciales
de MON.
MON, Batch COTo: 4,8 -7,4 mg/dm? gcor =50 % [83]
Rio Colorado y Reactor flujo pH:=7,7-8,5
Rio Salt piston con T:28°C
Recirculacion [TiO2]: 1,0 g/dm3
continda. Tiempo residencia: 10 minutos.
Caudal:25 Radiacion = 70 W/m?, (1 maxima
dm3/min 365 nm), 5 KW/m?3
Agua sintética, Batch COTo: 50,0 mg/dm?® gcor =48 % [86]
acidos fulvicos y Reactor flujo pH:=6,0
azul de metileno piston con T.25°C
Recirculacion [TiO2/nanocompuestos de
continda. grafeno]: 1,0 g/dm?3
Caudal:25 Tiempo residencia: 180 minutos.
dm3min Radiacién: Lampara 300 WXe
Agua sintética, Batch COTo: 10 mg/dm? [87]
Acidos himicos Reactor flujo pH:= 3,5 gcor =51 %
piston con T:20°C Eficiencia mineralizacion
Recirculacién [TiOZ]: 0.75 g/dm?3 de
continda. Tiempo residencia: 180 minutos. acidos humicos 83,1 %

1.6.4 Peroxidacion catalitica en fase humeda (PCFH)

Cuando el H,O, actia como agente oxidante activado por metales como hierro o cobre

gue se encuentran estabilizados sobre una fase sélida, el proceso de Fenton heterogéneo

se conoce como Peroxidacion Catalitica en Fase Hiameda (PCFH). La PCFH representa

una gran ventaja frente al Fenton Homogéneo, porque varios problemas que se
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mencionaron en la seccion 1.6.2 son solucionados. Por ejemplo, se puede operar a pH
cercanos al neutro [88,89] y se evita la alimentacion continua de sales de hierro
responsables de la formacion de lodo [17,90], de igual forma la inmovilizacién de 6xidos
de metal sobre un soporte permite la recuperacion del catalizador si es en batch o evitar
las pérdidas del mismo si es en proceso continuo [17,91]. Por ello, durante la Gltima década
se han llevado a cabo muchos estudios en la preparacion de catalizadores eficientes que
incorporan Fe y/o Cu sobre soportes porosos como Zeolitas [16,17], minerales de arcilla
[19,74,75], silica [76,77], carbon activado [78,79] o alimina [80], los cuales han sido
aplicados en la degradacion y mineralizacion de compuestos organicos presentes en el
agua. El resumen bésico del mecanismo catalitico se puede observar en las ecuaciones
1.10 a 1.15, usando bentonita como soporte catalitico, la caracteristica mas importante de
la reaccion PCFH es que OH' y HO, se generan a través de la activacion catalitica del
H20. en su interaccién con el catalizador y el OH' formado reacciona con la MON para

degradarla y mineralizarla.

Fe*" -bentonita + H,0, = Fe-bentonita-HO,” + H* (1.10)
Fe - bentonita - HO,”* —— Fe®* -bentonita + HO,' (1.11)
Fe*" -bentonita + H,0, ——Fe®*" -bentonita + OH ™ +HO" (1.12)
H,0,+HO'—H,0 + HO,' (1.13)
Fe*" -bentonita + HO"—— Fe*" -bentonita + OH"~ (1.14)
MON +HO* — Subproductos +CO, + H,O (1.15)

Los materiales basados en arcillas tienen una gran ventaja en este tipo de aplicaciones,
por su bajo costo [92] y las arcillas pilarizadas con Al/Fe han demostrado que pueden
obtener areas superficiales superiores a 200 m?/g [93] con una alta estabilidad quimica
respecto a lixiviacion de hierro que no es mayor a 0,30 mg/dm?3[66,94]. El proceso de
pilarizacion de arcillas permite la apertura de las laminas de la arcilla con espaciados
basales en el rango de 15,0 a 20,0 A, mediante la incorporacion de polioxocationes tipo

Keggin de Al/Fe con diametro estadistico cercano a 8,8 A [93]. Sin embargo, su aplicacion
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en el tratamiento de aguas no se ha implementado a gran escala en gran parte por el

desafié que consiste en escalar los procesos de produccion de este tipo de catalizadores.

El desafio en el escalamiento del proceso de preparacion de arcillas pilarizadas con el

sistema mixto de Al/Fe se relaciona directamente con la dificultad de alcanzar medios de

suspension concentrados. El método convencional a escala de laboratorio contempla el

uso de suspensiones diluidas del aluminosilicato en medio acuoso, en una concentracion

préxima de arcilla del 5,0 % p/v [93], lo cual permite hacer un intercambio cationico eficiente

y garantizar la uniformidad en la distribucion espacial de las especies intercaladas. Sin

embargo, en dichas condiciones que corresponden a una baja concentracion total de

metales (CTM) suponen el uso de equipos de gran tamafio junto con grandes gastos de

agua en el lavado.

Tabla 1-4: Reportes sobre mineralizacion de MON via la tecnologia PCFH

acidos humicos.

pomez]: 3,0 g/dm?
[H202]: 1000 mg/dm?
Tiempo residencia: 24 h.

Contaminante | Reactor Condiciones Resultados Ref.
Lixiviados de Batch COTy: 1856 mg/dm?® gcor =67 % [95]
relleno-Taiwan Volumen 0,5dm? | pH: 6.0
Acido hdmicos y T:25°C Mineralizacion acido
fulvicos [Fe/CA]: 1,0 g/dm? hdmicos: 82 %.
Dosis: 1 mg H.0, /mg COT Mineralizacion de acidos
Combinacién de adsorcion con | fulvicos: 78 %
PCFH. :
Tiempo residencia: 7 dias.
MON, Semi-batch CODy :40-14 mg/dm? Mineralizacion de la [15]
Rio Pasto Volumen 0,5 dm3 pH: 3,7 demanda quimica de
(Colombia) T:18°C oxigeno: 96 %
[Al/Fe-PILC]: 5,0 g/dm? Mineralizacion de color
[H202]:1598 mg/dm? (A=455): 97 % con
Qu202: 6,0 cm¥h tiempo menor a 60 min.
Tiempo residencia: 4 h.
MON, Batch COT: 6,0 mg/dm?® [96]
Reservorio de Volumen 0,06 dm® | pH: 7,0 gcor =73 %
Alibeykoy T:20°C Mineralizacion de color
(Turquia) y [Fe/particulas de piedra (A=280): 92 %

Para disminuir costos en los catalizadores, en la actualidad se ha observado un gran

potencial en utilizar minerales como la magnetita, hematita e ilmenita como materiales




Mineralizacion de materia orgénica natural 19

aplicados en PCFH, los cuales por su bajo costo podrian ser aplicados a procesos a gran

escala [97].

En la Tabla 1-4 se encuentran los estudios del proceso PCFH que han sido aplicados a la
mineralizacién de la MON, donde se puede constatar que la mineralizacion por encima del
50 % supone tiempos de residencia muy elevados que resultan dificiles de trasladar a
procesos en continuo; asi mismo, las concentraciones del H,O, son muy altas, por lo cual
estudios en tratamiento de agua que complementen y puedan mover los puntos de
operacion con respectos a concentracion de catalizador y el agente oxidante de manera
gue se logre buenas eficiencias con tiempos de residencias no superiores a 3 horas para

gue resulten factibles hacia su aplicacién son de urgente necesidad.






2.0ptimizacion de la tecnologia PCFH en el
reactor slurry de régimen continuo

2.1 Optimizacion paralaremocion de fenol en el
reactor slurry de régimen continuo mediante
PCFH

Los procesos de la industria petroquimica, farmacéutica, de plasticos, pinturas y de
actividades agricolas generan efluentes que contienen fenol o compuestos fendlicos, por
lo cual su descarga sin un tratamiento puede generar un alto riesgo para la salud de
humanos, animales y de la vida acuatica [98]. Por ello, la Organizacion Mundial de la Salud
menciona que el valor maximo aceptable de fenol en el agua potable debe ser de 0,001
mg/dm?® y la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos ha establecido una
concentracion de fenol menor de 1,0 mg/dm?® en efluentes industriales para una descarga
segura en aguas superficiales [99]. Se debe tener en cuenta que ademas de las descargas
de compuestos fendlicos, el fenol puede presentarse como un producto intermedio en la
oxidacion de contaminantes de alto peso molecular y por ello este se ha utilizado a menudo
como una molécula modelo para observar el rendimiento de la purificacion del agua a
través de diversas tecnologias de tratamiento del agua tal como los procesos de oxidacién
avanzados [67,100,101]. Por ejemplo, la MON tipicamente presente en aguas superficiales
incluye una fraccion hidrofébica compuesta principalmente por carbono aromatico y

estructuras polifendlicas [4,5].

Para el tratamiento real de aguas residuales o aguas superficiales por parte de los POASs,
es obligatorio que estas tecnologias operen en régimen continuo y con condiciones suaves
de operacién (temperatura, presion atmosférica y un pH neutro). Bajo las anteriores
restricciones, en los Ultimos afios se realizado pocos estudios centrados en la puesta en
marcha del proceso Fenton heterogéneo en reactores de régimen continuo. Los principales

reportes se muestran en la Tabla 2-1 y operan a altas temperaturas (> 50 ° C) o bajo pH
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(<4,0), pero en dichas condiciones supondria costos prohibitivos para esta aplicacion a

escala real [102].

Tabla 2-1:Remocidén de contaminantes via PCFH

Catalizador Contaminante Reactor Condiciones Resultados Ref
Fe/ZSM-5 Orange Il slurry pH: 3,0 Ecor36% [17]
[orange ] = 0,1 T: 70 °C Felixiviado<0.13
mmol/dm?3 [H202]0: 6 mM
tres: 90 Min
Fe/CA Aguas residuales- Slurry pH :3,0 Ecor-39.9% [103]
tefiidos de acrilico T: 60 °C Féiixiviado <0.36%
[COTlo: 334,1 mg/dm?3 [H202]o: 103,5 mM
tres: 90 Min
Fe>Osly-Al;03 Fenol Lecho fijo pH: 6,0 Ecor 60 % [104]
[COT]o: 3830 mg/dm? T: 60 °C, Feiixiviado <11 %
[HzOz]oI 0,67 M
tres: 3.5 Min
Fe/ZSM-5 Fenol Lecho fijo pH: 6,0 Ecor- 11.7% [105]
[COT]o: 769 mg/dm3 T: 80 °C, Feiixiviado < 1.0 mg
[H202]0: 0,15 M /dm?
tres: 5,6 MiN
Fe/Al,Os Fenol Batch pH: 3,0 gcor: 80 % [80]
[COT]o: 77 mg/dm? T: 50 °C, Feiixiviado < 3 %
[HzOz]oS 0,037 M
tres: 100 min
Fe/CA Fenol Slurry pH: 3,0 Ecor25 % [46]
[COT]0:77 mg/dm? T: 50 °C, Felixiviado < 1 %
[HzOz]oS 0,037 M
tres: 200 min
Fe,O/SBA-15 Fenol Lecho fijo pH: 6,0 Ecor- 65 % [106]
(DS) [COT]o = 769 mg/dm? T: 80 °C, Feiixiviado < 10 mg
[HzOz]oS 0,037 M /dm?3
tres :3,8 MiN
Fe,Os/MCM-41 Fenol Lecho fijo pH: 6,0 Ecor 12.5 % [107]
[COT]o = 769 mg/dm? T: 80 °C, Felixiviado < 1.0 mg
[HzOz]oS 0,037 M /dm?3
tres . 6,2 Min

La eficiencia en la eliminacion de COT por parte de la tecnologia PCHF esta fuertemente

influenciada por la dosis de H20- afiadida al sistema y particularmente por las proporciones

H.O./contaminante y catalizador/H.O, [91]. Estas relaciones no se han estudiado en el

campo del proceso Fenton heterogéneo para muestras de agua con caracteristicas

fisicoguimicas similares a las de las aguas superficiales. Para encontrar dichas relaciones

donde se debe maximizar la eliminacién del contaminante se pueden utilizar herramientas

estadisticas como la Metodologia de Superficie de Respuesta (MSR) aplicado a un proceso

PCFH con catalizador Al/Fe-PILC en la mineralizacion de fenol en condiciones de




Optimizacion de la tecnologia PCFH en el reactor slurry de régimen continuo 23

temperatura atmosférica, pH neutro, carga de contaminantes tipicos de aguas superficiales
y la frecuente variabilidad de dichos pardmetros. En este sentido la temperatura, el pH y la
carga contaminante deben tratarse como covariables en lugar de factores experimentales
porque son parametros no controlables en condiciones reales pero que si pueden afectar
la eficiencia del proceso.

Para que este proceso sea econdmicamente viable a un tratamiento a escala real de aguas
residuales o superficiales, primero debe optimizarse asegurando una alta eliminacion de
fenol en operacién continua mientras que se maximiza el consumo de H,O,. Por tanto, la
presente seccion se centré en resolver los requisitos anteriores con el fin de determinar el
conjunto de condiciones Optimas de operacion del reactor slurry para eliminar fenol,
utilizando un catalizador de arcilla Al/Fe-PILC; esto se evalué mediante el uso de un disefio
experimental estadistico central compuesto, seguido de un analisis MSR con respuesta
multiple sobre la base de dos factores experimentales ([H202]o y [Al/Fe-PILC]), tres
covariables no controlables (T = 5,0 - 26,0 ° C; pH = 4,5 — 11,3; [COT]o = 8,45 — 38,3
mg/dm®) y tres respuestas: eficiencia de degradacion del fenol (g); eficiencia de
mineralizacion de COT (gqo7) Y la concentracion remanente de perdxido de hidrégeno en

la corriente de salida ([H202);).

2.1.1 Materiales y métodos

- Preparacion del catalizador Al/Fe-PILC a 1,0 kg

El catalizador de arcilla Al/Fe-PILC se prepar6 a escala de 1 kg de acuerdo con un método
adaptado de Mufioz et al. [108] La bentonita de partida se refindé primero por tamafio de
particula 'y se denominé CR (fracciéon < 2 ym). La solucién intercalante se preparé usando
un método de auto-hidrélisis no convencional en situ con aluminio metalico, con las
siguientes caracteristicas fisicoquimicas finales: concentracion total de metales CTM (Al +
Fe) = 5,73 mol/dm?, Relacion Atdmica de Metales correspondiente al hierro (RAMee)
RAMee= 5.0 %, AI**/Alo = 14/86, pH final= 3,3, densidad final = 1,33 g/cm?). La intercalacién
de CR de Al/Fe se realiz6 por adicién lenta de CR sobre la solucién intercalante preparada.
Este proceso se hizé con agitacién continua y a 70 ° C durante seis horas para promover

el proceso de intercalacién de la arcilla.
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La CR intercalada se lavé durante varios ciclos mediante agitacion contintia seguido de
separacion por decantacion, usando una relacién de 1,0 g de arcilla/10 cm?® de agua. El
ciclo de lavado-decantacion se repitié hasta que se obtuvo una conductividad inferior a 100
uS/m en el efluente de lavado. Dicha operacién es necesaria para eliminar el exceso de
metales que podrian depositarse sobre la superficie externa del aluminosilicato. Luego la
arcilla intercalada y lavada se secé a 60 ° C con aire y se tamiz6 a diferentes mallas (0,075
- 2,360 mm) que posteriormente servirian para evaluar el efecto del tamafio de particula
en el rendimiento catalitico. El producto de este proceso fue la arcilla intercalada,
denominada en lo sucesivo IC. Finalmente, cada fraccion de diferentes tamafios de
particulas se calcinaron a 500 °C/2 h en aire para producir el catalizador de Al/Fe-PILC
deMONinado CP

- Caracterizacion fisicoquimica del catalizador

El analisis elemental por fluorescencia de rayos X (FRX) se realiz6 para determinar la
composicion de la arcilla inicial CR y la arcilla modificada CP y obtener el contenido de
hierro finalmente incorporado en el catalizador. Las curvas de calibracion se realizaron
utilizando el método QUANT-EXPRESS (Pardmetros Fundamentales) en un
espectrémetro secuencial de Fluorescencia de rayos-X de longitud de onda dispersiva de
4 KW marca BRUKER (modelo S8 TIGER).

Los patrones de difraccion de rayos X (DRX) del material de partida CR y del modificado
CP se obtuvieron usando un difractbmetro marca BRUKER modelo D8 ADVANCE,
operando a 40 kV y 30 mA con una velocidad de barrido de 2,29 °2/min, empleando
radiacion Cu Ka filtrada (A=0,15416 nm).

Las areas de superficies especificas BET se determinaron a partir de las isotermas de
adsorcion de nitrégeno a 77 °K obtenidas en un equipo 3 Flex de la casa comercial
Micromeritics, en un amplio rango de presiones relativas sobre muestras con masa entre
100 a 150 mg, las cuales previamente fueron desgasificadas a 110 °C durante 2 h a presion
de vacio. Las superficies especificas se calcularon empleando el método BET multipunto
en donde la regién de la BET se determiné a partir de los criterios de KEIl y ROUQUEROL,

las superficies externas y los volimenes de microporo mediante el método t-plot (Harkins-
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Jura de Boer), mientras que el volumen total de poros se determiné a partir del nitrégeno
adsorbido a la mayor presioén relativa de analisis en cada caso (= 0.95) mediante el método

de Gurvich.

Analisis termo gravimétrico (ATG) y andlisis térmico diferencial ATG/ATD se realizaron
simultdneamente, para ello se us6 un equipo SDT Q600 TA Analyzer, donde se tomaron
10 mg de muestra y se llevaron desde una temperatura ambiente hasta 1000 °C con una
velocidad de calentamiento de 10 °C/min y un flujo de aire de 100 cm®min (Zero Air
99.91%, Cryogas®)

La espectroscopia IR se evalué para el catalizador Al/Fe-PILC (CP) y el catalizador Al/Fe-
PILC que se utilizé después de las pruebas cataliticas (UCP). Los andlisis se llevaron a
cabo en un equipo IR TRACER-100 Shimadzu. Para esto se pesaron aproximadamente
1,5 mg de la muestra (secados a 60 ° C), se mezclaron con 100 mg de KBr (totalmente
secos a 110 °C durante 1 h) y se midieron en el modo TFIRD (espectroscopia de
transformada de Fourier infrarroja de reflectancia difusa) en un rango promedio de 400-
4000 cm* (MID).

- Meétodos de Analisis

Para la medicién de la degradacion de fenol se usé un método colorimétrico, para ello se
tomo 1,0 cm® de muestra y se adicion6 10 cm® de agua tipo 1; 0,5 cm?® de solucién buffer
(pH = 9.5); 0,1 cm? de solucién de 4-aminoantipirina (Panreac 98 %) (2% p/v) y 0,2 cm?® de
solucion de ferrociuanuro de potasio (Panreac 98,5 %) (2% p/v) en el orden descrito. Las
mediciones de absorbancia se realizaron usando un espectrofotometro UV Mini 1408
Shimadzu a una longitud de onda de 510 nm (La curva de calibracién con rango lineal, r?
= 0.999, en un rango de 0-100 ppm, limite de deteccién de 0,010 ppm) [109]. La
concentracion de H.0; residual la cual corresponde a la concentracion de H>O, en la
corriente de salida del reactor se midi6 mediante un método espectrofotométrico basado
en la reaccion del H,O, con metavanadato que produce el catién peroxovanadio, el cual
genera color. Entonces, a 1,0 cm® de muestra se adicion6 2,0 cm?® de una solucién de
metavanadato de amonio (Pure, Panreac) y 7,0 cm® de agua tipo 2. La absorbancia se

midié usando un espectrofotometro UV Mini 1408 Shimadzu a una longitud de onda de 444
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nm (La curva de calibracién con rango lineal, r> = 0.997, en un rango de 0-10 ppm, limite
de deteccion de 7,6 ppm) [110].

Para la cuantificacion de hierro lixiviado se midi6 la concentracion de hierro en la corriente
de salida del reactor mediante espectrometria de absorcién atémica de llama siguiendo el
método SM 3030 H 3111 B [110] el cual fue hecho por el Laboratorio Quimicontrol Ltda.
Para observar la estabilidad y reuso del catalizador Al/Fe-PILC, se utilizd6 el mismo
catalizador durante las corridas 1, 2, 5, 6, 7, 8, 9, 10, 11, 12, 13, 14 y 15, y realizado en el
orden mencionado anteriormente, cada experimento duré 2,5 horas, por lo que el
catalizador se usO durante 32 horas consecutivas con las condiciones de pH, T y

concentracion de fenol definidas en la Tabla 2-2

Para medir la Concentracion de COT se tomé 15,0 cm® de muestra que previamente se
microfiltr6 con una membrana millipore (0,45 ym) se analizé en un equipo SHIMADZU
COT-L Total Organic Carbon Analyzer, el cual esta equipado de un inyector automatico de
muestra. Para medir la concentracion de COT la muestra se evapora a 600 °C y después
se hace pasar través de un detector infrarrojo no dispersivo en el que se detecta la cantidad
de carbono. Es necesario mencionar que los viales deben estar a 4 °C y herméticamente
sellados para evitar la pérdida de componentes volatiles en la muestra y que la vida util de
las muestras no supere los 7 dias ya que la contaminacion o degradacion de la muestra

puede generar una respuesta erronea.

- Evaluacion del tamafio de particula

Para evaluar el efecto del Diametro de Particula del catalizador (Dp) en la eficiencia de la
degradacién o eliminacion de fenol, se realizaron cinco ensayos con los siguientes
tamafos: 2,360, 0,850, 0,300, 0,180 y 0,075 mm. Las otras variables tales como
concentracion de fenol, H»O;, catalizador y velocidad de agitacion se mantuvieron
constantes. Estos tamafios de particula fueron elegidos ya que en trabajos anteriores se

usaron tamafos de particula menores a 0,850 mm [17,103].
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- Velocidad de agitacion-distribucion del tiempo de
residencia

La distribuciéon del tiempo de residencia de un reactor representa el comportamiento
hidrodinamico del reactor [111,112]. Con el fin de determinar si hay una buena agitacion
en el reactor slurry o existen zonas muertas, es necesario generar la curva de distribucion
del tiempo de residencia (DTR) usando técnicas de inyeccion de pulso. Asi, la
concentracion de trazador se obtuvo como una funcién del tiempo y esta curva se
normaliz6 para obtener una funcion de densidad de tiempo de residencia, E(t), conocida
como curva DTR [111]. La normalizacién de las curvas se realiz utilizando la Ecuacion
2.1

E :widt (2.1)

Jc

0

El primer momento de la distribucién E corresponde a la media de la distribucion y

representa el tiempo de residencia. El cual esta dado por la Ecuacion 2.2.

Ttht
0

=

=L (2.2)
j Cdt
0

Para evaluar las curvas DTR se utilizé la técnica de perturbacién por inyeccion de pulso.
Como trazador fue utilizada una solucion de Naranja de Metilo a una concentracion de
45,85 ppm. El reactor opero con un volumen de 1,0 dm®y un flujo de 20 cm®/min y cuando
este alcanzo el estado estable, 20 cm® de trazador fueron inyectados en la corriente de
entrada. La concentracion en la corriente de salida fue medida cada minuto mediante un
método espectrofotométrico a una longitud de onda de 464 nm. Este procedimiento fue

repetido a las siguientes velocidades de agitacion: 300, 450 y 600 rpm.
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- Experimentos cataliticos y optimizacién del reactor
slurry para la mineralizacién de fenol

Fenol (Sigma Aldrich, 99.0-100.5%), H.O- (Panreac 50 %w/w), acido clorhidrico (Panreac
37%), hidréxido de sodio (Panreac 99%), bisulfito de sodio (Mallinckodt 99%) fueron
usados como se recibieron. En la Figura 2-1 muestra el montaje experimental, este
consistié 2 tanques de capacidad 0,25 dm® que contenian las soluciones de fenol y H.0-
(A-Per, A-Ph), 2 bombas peristalticas (per-P, Ph-P) que alimentaban las soluciones de
H.0O. y fenol respectivamente. Un reactor de vidrio enchaquetado (RS) de volumen 0,13
dm?, el cual fue burbujeado a través de un compresor (Com), por la chagueta fluyo agua a
una temperatura especifica que era alimentada por un termostato (Ter). A la salida del
reactor se encontraba el tanque (E11) que sirve para recolectar la soluciéon de agua tratada.
El reactor tenia un agitador mecanico tipo turbina y en el montaje las valvulas VO y V1
sirvieron para el control de flujo. Con el fin evitar la pérdida de catalizador se instalaron dos

filtros (apertura 0,170 mm) a la entrada y la salida del reactor.
El pH en el reactor se midié continuamente con un electrodo EDT Instruments RE 357 TX

y se controlé a un valor definido por el disefio experimental (ver Tabla 2-2) mediante la
adicién de gotas de HCI (0,1mol/dm?) o NaOH (0,1 mol/dm?3).

:@: pHmeter

COMP

Figura 2-1:Montaje experimental del reactor slurry en régimen continuo para la
mineralizacion de fenol
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Tabla 2-2:Disefio estadistico central compuesto del reactor slurry en régimen continuo
para la mineralizacion de fenol mediante PCFH

Corrida FACTOR COVARIABLE RESPUESTA

[Al/Fe-PILC] | [H202]c T pH [COT]o £cor [H20,] e | [Felixiviado

(g cat/dm3) | (%dosis (°C) (mg/dm?3) (%) | (mg/dm3) | (%) | (mg/dm?)

esteque.)

1 1,75 106,5 5,0 55 | 16,4 6,7 772 150 |[0,215
2 1,75 163,0 11,0 6,9 |18,8 16,6 | 1553 431 0,145
3 3,00 106,5 22,9 7.7 | 289 14,2 | 1213 246 |0,127
4 0,50 106,5 21,1 7.2 |845 146 | 1716 20,1 | 0,036
5 1,75 50,0 18,0 71 |26,7 11,5 | 1560 20,1 | 0,065
6 1,75 106,5 10,0 6,9 |387 16,6 | 1472 58,4 | 0,133
7 1,75 106,5 8,3 71 [303 17,4 | 994 66,5 | 0,127
8 1,75 106,5 18,2 7.4 [331 28,4 | 753 67,5 | 0,097
9 1,75 106,5 17,7 7,7 | 243 27,8 | 963 659 | 0,051
10 1,75 106,5 21,3 6,8 | 25,9 30,2 | 1022 65,2 | 0,078
11 1,75 106,5 16,5 7.3 | 267 27,4 | 869 64,4 | 0,069
12 1,75 106,5 25,1 6,5 | 27,4 29,4 [910 81,3 | 0,034
13 1,75 106,5 25,9 7.8 29,0 31,4 |[910 73,3 | 0,048
14 1,75 106,5 22,4 70 [ 224 30,5 |838 63,5 | 0,051
15 1,75 106,5 21,1 45 | 236 31,2 | 306 63,7 | 0,065
16 | 0,90 66,5 22,7 6,8 | 19,9 18,4 | 766 43,4 0,073
17 | 2,60 66,5 24,9 11,3 [ 20,6 18,4 | 1197 42,2 0,092
18 | 0,90 146,5 22,9 77 | 289 15,4 | 1213 51,6 | 0,087
19 |2,60 146,5 16,6 6,9 | 24,6 9,3 1416 72,2 |0,151

Para cada ejecucion del disefio experimental, se utilizd el siguiente procedimiento: el
reactor slurry se llené con la solucion de fenol y se alimenté a un caudal de 8,0 cm?®/ min;
una vez que el reactor alcanzé un estado estable en los valores de temperatura y pH, se

afiadi6 el catalizador. Veinte minutos después, se inicié la alimentacién de la solucion de
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H-0- a una velocidad de flujo de 1,6 cm3/min. Del flujo de salida, se tomaron 20 cm?® de
muestra cada 20 minutos para medir concentracion de fenol, COT y H,0..

Para la optimizacién se ejecutd un disefio experimental central compuesto ortogonal-
rotable (Tabla 2-2) y luego se analizé por metodologia de superficie de respuesta (MSR).
Esta metodologia se definié6 en funcién de su utilidad en la realizacion de secuencias
experimentales cuando la region dentro de la respuesta logra un valor 6ptimo que no se
conoce con una certeza adecuada. Ademas, permite la estimacion eficiente de los efectos
cuadréticos y la interaccién de orden superior, asi como tiene capacidad de determinar la
naturaleza no lineal de las variables de respuesta. El disefio experimental estadistico
compuesto central puede describirse de la siguiente forma: (i) Factores: relacion
estequeomeétrica moles de H,O,/moles de fenol en la corriente de entrada, denominada
porcentaje estequeométrico y denotada como [H20:]c (50,0 — 146,5%); y concentracion de
catalizador denotada [Al/Fe-PILC] (0,5 — 3,0 g/ dm®) (ii) Respuesta para cada ensayo
catalitico: eficiencia de COT removido denotado como &.o7, eficiencia de degradacién del
fenol denotado ¢z, y concentracion remanente de H.O, en la salida del reactor denotado
[H202]: v (iii) covariables (factores no controlables): temperatura, pH y concentraciéon COT

en la corriente de entrada.

El objetivo de la optimizacion fue maximizar las respuestas e;or Y € Y al mismo tiempo
minimizar la respuesta [H20-]:. En la Tabla 2-2 se muestra la matriz experimental donde se
definen las condiciones particulares de cada experimento; en total se llevaron a cabo 19
ejecuciones para encontrar efectos simultdneos de factores y covariables en los
pardmetros de respuesta, asi como para obtener los niveles 6ptimos de los factores.
Cuando se midieron las concentraciones de salida, exhibieron oscilaciones; tal como se
muestra en la Figura 2-2. Los resultados de las respuestas que se muestran en la Tabla 2-
2 se calcularon como un promedio de las ultimas tres mediciones (80, 100 y 120 minutos).
Estas medidas se convirtieron en porcentajes de eliminacién usando las ecuaciones 2.3 y
2.4

. _lcory,-[coT]
coT — [COT ]0

*100 (2.3)
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_ [fenol], —[ fenol]
~ [fenol],

*100 (2.4)

F

Los resultados de varios estudios para la mineralizacién de fenol mencionan que POAs
son siempre desarrolladas dependiendo de las caracteristicas del agua a tratar, por tanto,
la caracterizacion de fuente de agua superficial en pH, temperatura y concentracion de
COT deben ser realizada antes de hacer una optimizacién sobre las condiciones de
operacion [91,113]. Por ello un piloto se realiz6 en nueve puntos de muestreo los cuales
variaban entre una altitud de (5 y 2900 msnm) y correspondieron a cinco puntos en areas
rurales del municipio de Ipiales y 4 puntos en las PTAP de las zonas urbanas de los
municipios de Pasto, Ipiales, Tuquerres y Tumaco los cuales se encuentran ubicados en

el suroccidente de Colombia.

En los puntos rurales y urbanos se midioé el pH, temperatura y concentraciéon de COT
durante dos veces en el mismo dia con el fin de conocer la variabilidad segun la hora
(mafanay tarde). Con los datos recolectados se llevé a cabo un estudio de distribucion de
dichas variables. Las variable temperatura y concentracion de COT fueron simuladas
mediante una distribucion Normal. La temperatura con un rango entre 1-35 °C, N
distribucion (18, 5,67) y la concentraciéon de COT con un rango 0-30 mg de mg/dm?3, N
distribucién (13,2, 5,0) y la variabaxle pH con una distribucion Cauchy: Mo = 7,02, scale =
0,151. Con estos resultados se obtuvo de forma aleatoria los rangos de las covariables

mostrados en la Tabla 2-2.

La optimizacién estadistica se simul6é para cada una de las tres respuestas utilizando el
paquete de software Statgraphics con la construccién de una funcién deseabilidad basada
en los modelos de las variables de respuesta que deberian maximizarse o minimizarse;
asi, primero, se construyeron modelos estadisticos lineales por cada respuesta y luego se
incorporaron los tres modelos a un solo mediante la funcién deseabilidad que permite una
optimizacion multirespuesta. La metodologia seguida fue la propuesta por Montgomery et
al. (2012) [114].
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2.1.2 Resultados y discusion

- Caracterizacion fisicoquimica del catalizador
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Figura 2-2:(a) Isoterma de adsorcion del catalizador Al/Fe-PILC producido a escala de
1,0 kg en polvo (CP) y de la arcilla refinada (CR) (b) Patrones de difraccién de rayos X en
polvo de la arcilla refinada (CR) y del catalizador Al/Fe-PILC (CP).

La composicion elemental de CP (Fluorescencia de rayos X, base seca) mostré un claro
aumento en los contenidos de Al y Fe en el catalizador de arcilla final como producto del
procedimiento de formacién de pilares (Tabla 2-3). En esta seccion es hecesario mencionar
gue cada contenido de Al:Os; y Fe.O; se normalizé adecuadamente con respecto al
contenido de SiO- en el material arcilloso de partida (SiO2 43,07% frente a 38,20 % en el
catalizador final) para dar cuenta de la dilucién esperada producida por la incorporacién de
Aly Fe a través del proceso de creacion de pilares (se puede suponer sin error significativo
gue el contenido de SiO; se mantiene constante a lo largo del proceso). Los resultados
indican que se incorporé 0,62% (p/p) de hierro, que se puede considerar como Fe activo
para catalizar la reaccion PCFH. Si se analiza la relacion atémica del hierro con respecto
a la cantidad total de metales incorporados en el sélido final esta es del 4 % lo cual es un
valor muy cercano al valor inicial en solucién intercalante (5 %). En general, ademas de la
incorporacion de los metales en expansion, el éxito de la intercalacion-pillarizacién de un

aluminosilicato también puede explicarse por un aumento sustancial en la superficie
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especifica, representada predominantemente en la formacién de microporos (Figura 2-2a),
asi como la expansion en el espaciado basal doo: [92].

Las principales propiedades texturales del mineral inicial y del catalizador final se muestran
en la Tabla 2-3, donde se puede observar que la superficie BET del mineral inicial se
incrementd en aproximadamente 72%, lo que puede atribuirse predominantemente al
aumento de la superficie de los microporos (Sup), ya que la superficie externa disminuyo
en lugar de aumentar como producto del proceso de creacion de pilares. Las isotermas de
adsorcién-desorcion del material CR y CP se muestran en la Figura 2-2a. Las isotermas
del

correspondientes a materiales mesoporosos [115] y el catalizador fue intermedio entre el

material CR fueron de tipo IV segun la clasificacion del sistema IUPAC
tipo | en el rango de baja presion relativa y el tipo IV en el rango de alta presion relativa, lo
gue indica la presencia de microporos y mesoporos [75]. Asi mismo, el espaciamiento
basal doo: del material CP fue muy cercano a 1,77 nm (Figura 2-2b), mostrando un aumento
de 0,27 nm con respecto al material de partida CR (1,50 nm), dicho valor es tipico al tamafio
del polioxication de Keggin [93]. Por tanto, las propiedades texturales como de espaciado

basal confirman que el proceso de la intercalacién-pilarizaciéon de la arcilla fue efectivo.

Tabla 2-3:Contenido de Al y Fe, espaciado basal y propiedades texturales de la arcilla
refinada (CR) y el catalizador Al/Fe-PILC (CP).

Materi SiOz A|203 Fe203 Fe d001 SBET Sup Sext Vpp Ancho
al. (% (% (% Incorporado | (NM) | (M?/g) | (m?/g) | (m?/g) | (cm3®g) | medio
wiw) wiw) wiw) de poro
A)
CR 43,07 | 21,40 |11,16 | -- 1,50 |91 36 55 0,091 41,6
CP 38,20 |30,83 | 11,95 | 0,62 1,77 | 157 121 36 0,100 29,3

Estabilidad y reusabilidad del catalizador

La pérdida significativa de actividad catalitica no se registré en términos de lixiviacion de
hierro o blogueo de poros; como se puede ver en la Tabla 2-2 la lixiviacion de Fe fue muy
baja en todos los experimentos (siempre por debajo de 0,25 mg/dm3, valor mostrado por
el catalizador de partida), por lo cual se permite concluir que el catalizador CP Al/Fe-PILC

mostro ser estable, resultados similares han sido reportados por otros autores en el mismo
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tipo de catalizador [17,116]. La Figura 2-3 muestra las corridas cataliticas que se hicieron
con el mismo catalizador, se puede ver que la corrida 1 mostré la mayor lixiviacion, después
de lo cual las siguientes ejecuciones disminuyeron constantemente y a partir del
experimento 10 la lixiviacion se estabilizé en un valor por debajo de 0,10 mg/dm?3. En los
primeros experimentos, la lixiviacion podria atribuirse a sitios de hierro llamados
"decoramiento de los pilares" [74,117], mientras que el metal incorporado dentro de la
estructura de pilares que se cree que es el mas activo en la reaccion Fenton [74],
permanece estable en el material, ya que tal como lo demuestra el experimento 15 (Tabla
2-2) la gcor no disminuye significativamente comparado con el resto de los experimentos

ejecutados bajo los mismos valores en los factores experimentales.

0,10

[Fe] (mg/dm®)

0,05

0,00

12 5 6 7 8 9101112131415
Corrida (#)

Figura 2-3:Concentracion de hierro lixiviado del catalizador Al/Fe-PILC utilizado en
experimentos consecutivos: 1, 2, 5, 6,7, 8, 9, 10, 11, 12, 13, 14 y 15.

Por otro lado, las concentraciones de Fe lixiviadas por debajo de 0,25 mg/dm? aseguran
gue el proceso se cataliza predominantemente en fase heterogénea, ya que se conoce
gue a concentraciones muy bajas de Fe no son suficientes para activar significativamente
la reaccion en fase homogénea [66,118] y es aln mas concluyente, si tienen en cuenta
las condiciones experimentales cercanas al pH neutro donde a valores de pH superiores a
4,0 tiene lugar la formaciéon de complejos de hidroxido ferroso/ férrico, lo que lleva a la

desactivacion del catalizador Fenton homogéneo [62], es decir que en concentraciones
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bajas de hierro junto a un pH superior a 4,0 y baja temperatura, la contribucién de la

reaccion de Fenton homogénea puede considerarse insignificante.

El andlisis térmico simultaneo ATD/ATG de los materiales intercalados (Figura 2-4a y 2-
4b) mostré un comportamiento térmico similar para el catalizador Al/Fe-PILC (CP) y el
catalizador usado Al/Fe-PILC (UCP) que corresponde al catalizador después de su uso
durante 32 h en pruebas cataliticas continuas. Los diagramas térmicos mostraron los
siguientes eventos térmicos, tipicos en este tipo de Al/Fe-PILC: (i) pérdida de masa inicial
centrada a aproximadamente 94 y 91 °C para el material CP y UCP respectivamente
(curvas ATD/ATG), que corresponde a la desorcién de moléculas de agua fisisorbidas y
coordinadas; (ii) una segunda pérdida de masa entre (360 °C-557 °C) y (365-589 °C) junto
con una sefial endotérmica a 460 y 518 °C para el CP y UCP respectivamente,
correspondiente a la deshidroxilacién estructural del mineral de arcilla; y (iii) el Gltimo
evento térmico fue un pico exotérmico en 876 y 873 para ambos materiales, atribuido a la
descomposicion térmica del patron estratificado de la arcilla, es decir, deslaminacién sin
cambio de masa [119]. La menor pérdida de masa mostrada por el material UCP en el
segundo evento térmico (5,4%) denota que la deshidroxilacién fue muy similar al
catalizador de CP; es decir, el material no sufrid delaminacion. Si el material UCP hubiera
sufrido delaminacion los grupos hidroxilo estarian mas expuestos y se veria reflejado en

un evento térmico con alta pérdida de masa.
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Figura 2-4:Diagrama térmico simultaneo (ATD/ATG) para (a) Catalizador Al/Fe-PILC
(CP) y (b) catalizador Al/Fe-PILC (UCP)
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Figura 2-5:Espectros TFIRD para catalizador Al/Fe-PILC (CP) y catalizador Al/Fe-PILC
usado (UCP)

Los espectros de TFIRD (2000 - 400 cm™?) indicados en la Figura 2-5 para los materiales
CP y UCP fueron muy similares, donde el nUmero de onda y la asignacion de vibraciones
principales se pueden resumir de la siguiente manera: (i) Una sefial a 1629 (CP) o 1641
cm (UCP) atribuida a la flexion de moléculas de agua; (ii) vibracion a 1034 (CP) o 1036
cm? (UCP) atribuida al estiramiento de enlaces Si-O; (iii) 467 (CP) y 472 cm™ (UCP)
asignados a la flexion del grupo O-Si-O; (iv) 912 cm™® para ambos materiales que indica la
deformacién de AI-Al-OH [120]. La comparacion de los espectros para materiales CP y
UCP nos permite inferir que la estructura cristalina del catalizador Al/Fe-PILC
practicamente no se vio afectada incluso después de 32 h de fuerte agitacién en un
ambiente altamente oxidante proporcionado por el sistema catalitico Fenton heterogéneo,
demostrando alta estabilidad estructural del catalizador.

- Distribucioén del tiempo de residencia

Cuando se pone en funcionamiento un CSTR, se supone que la concentracién de los
reactivos en el reactor es uniforme, de modo que, en cualquier punto espacial del reactor,
la velocidad de reaccion es igual sobre todo el sistema. El grado de desigualdad esta
relacionado con la fuerza de agitacion, cuanto mas fuerte es la agitacion, mas significativa
es la mezcla posterior. Cuando la mezcla posterior alcanza el nivel maximo, las
concentraciones de los materiales de reacciéon son uniformes en el reactor [121]. Esto
significa que la mezcla entre particulas de fluido con diferentes tiempos de residencia

alcanza el nivel maximo, lo que indica que el reactor esta en un régimen de flujo
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perfectamente agitado. Los tiempos medios de residencia se evaluaron a una velocidad de
agitacion de 300, 450 y 600 rpm y correspondieron a 38,5, 44,9 y 47,2 minutos
respectivamente (t,.s ideal 50 minutos), asi el reactor utilizado en este trabajo se
encontraba muy cerca de las condiciones de mezcla ideales ya que la diferencia entre el
tiempo de residencia obtenido en la prueba experimental a 600 rpm (47,2 min) con respecto
al ideal (50 min) fue de 5.6%. Este resultado fue muy similar al reportado con anterioridad
[122], donde a través del estudio de trazadores se demostré que un CSTR aplicado a un
Fenton heterogéneo estaba cerca del régimen perfectamente agitado ya que la diferencia
entre el tiempo de residencia obtenido por los trazadores y el ideal fue del 5%. Con la
informacion obtenida se decidié que las siguientes pruebas experimentales se debian

hacer a una velocidad de agitacién de 600 rpm.
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Figura 2-6:Mediciones de la distribucion del tiempo de residencia para el reactor slurry.
Volumen de reaccion=1,0 dm?, Q = 20 cm®/min, pH = 7,0, [Al/Fe-PILC] = 1,0 g/dm?®

- Efecto del tamafio de particula

Como se indica en la Figura 2-7a, la eficiencia de eliminacion de COT cambi6
drasticamente con el tamafio de particula del catalizador. Estos cambios se deben al hecho
de que a un tamafo de particula mas pequefio, la resistencia a la transferencia de masa
intraparticula disminuye, con un didmetro de particula menor a 0,1 mm, el factor de
efectividad se acerca a 1 [17,123]; pero, el fendbmeno de adsorcién al inicio del ensayo
catalitico es mas evidente, tal como lo muestra la Figura 2-7b existe una oscilacién muy

pronunciada para el tamafio de particula mas pequefio (0,075 mm), dicha oscilacion se
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produce debido a que en particulas mas pequefias aumenta el area superficial provocando

adsorciéon del contaminante sin existir actividad catalitica.

Con tamafios de particula muy grandes, el fenédmeno la difusion interna sobre los poros se
volvié demasiado importante en la velocidad de reaccion. Como resultado, con tamafio de
particula de 2,360 mm solo se obtuvo 16 % en eliminacion de COT mientras que con 0,075
mm se obtuvo cerca del 37 %. Para este trabajo, comparando la velocidad de reaccion de
un tamafio de particula/velocidad de reaccion del tamafio de particula mas pequefio (polvo
de 0,075 mm) [112], el factor de efectividad observado para un tamafio de 2,360 mmy 0,30
mm fue de 0,43 y 0,54 respectivamente. De acuerdo con los resultados de Duarte et al.
[79] con tamafios de particulas menores a 0,25 mm, el factor de efectividad es muy cercano
a 1y con particulas entre 0,25 mm y 0,80 mm el factor de efectividad es 0,33, aunque
Queiros et al. [17] informo que con tamafios de particulas entre 0,25a 0,6 mmy 0,6 a 0,8
mm, la eficiencia de eliminacion no se ve afectada por el tamafio de particula, es decir, en

el rango de 0,25 a 0,8 mm, el factor de efectividad es cercano a 1 [17].
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Figura 2-7:Efecto del tamafio de particula de catalizador sobre (a) Eliminaciéon de COT
y (b) degradacion de fenol en régimen semi-batch (Volumen de reaccion = 1.0 dm?3, T =
18.0 +/- 1.0 °C, presion atmosférica= 76 kPa, velocidad de agitacion = 600 rpm, [Fenol]o
= 0,46 mmol/dm?3, pH = 3,7; Quz02 = 1,6 cm®/min, [H202]o = 5,8 mmol/dm?, [Al/Fe-PILC]=
0,50 g/dm?

Las particulas de catalizador cuando son mas pequefias pueden dispersarse facilmente en

el reactor, logrando un mejor contacto entre la fase liquida y sélida [112], lo que da como
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resultado una mayor eficiencia en el proceso catalitico para la degradacion de fenol y la
eliminacion de COT. Sin embargo, un tamafio de particula de 0,075 mm en un reactor
CSTR puede causar problemas operativos, ya que el catalizador se pierde en la corriente
de salida del reactor y su recuperacion se vuelve muy dificil ya que la velocidad de
sedimentacién puede ser muy baja. Los resultados de estos ensayos ayudaron a definir
un tamafio de particula en el que la resistencia a la transferencia de masa y los fenémenos
de adsorcién no eran demasiado significativos y que el catalizador no pueda perderse en
la corriente de salida del reactor. Por lo tanto, el tamafio de particula seleccionado fue de

0,30 mm que fue el que se usé en las siguientes corridas del disefio experimental.

- Optimizacion para la remocion de fenol en el reactor
slurry de régimen continuo mediante PCFH
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Figura 2-8:Respuestas ecor, & Y [H202]r como funcion del tiempo de operacion del
experimento 1 en el reactor slurry para la mineralizacion de fenol. (Tabla 2-2): Volumen de
reaccion 1,3 dm®; T = 5,0 +/- 1.0 °C; presion atmosférica= 76 kPa; pH = 5,5; velocidad de
agitacion 600 rpm; Qsenol = 8.0 cm®/min; [fenol]o = 0,226 mmol/dm? ([COT]o= 16,4 mg /dm?);
Qhz02 = 1,6 cm®min; [H202]0 =16,9 mmol/dm?3; [Al/Fe-PILC] = 1,75 g/dm® y tiempo de
residencia=135 min.

El comportamiento del experimento uno del disefio experimental se representan
graficamente como una funcién del tiempo de reaccién en la Figura 2-8, donde la

concentracion de H;O: en la corriente de salida se contrasta con las respuestas eqor Y €.
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Las concentraciones de salida de los 19 experimentos variaron, lo cual es caracteristico
de los estados transitorios hasta que el sistema alcanza el estado estacionario. Ademas,
en los primeros momentos de funcionamiento del reactor CSTR hubo aparentemente
mayor eficiencia de degradacién de fenol y eliminacion de COT, que se produjo debido a
la adsorcion del fenol sobre la superficie del catalizador. Esta adsorcién probablemente
caus6 que el H.O, no reaccionara de manera eficiente en las primeras etapas del
experimento y esto se evidencia por la oscilacién con un maximo en los primeros tiempos

de reaccion (Ver Figura 2-8).

Para explicar el efecto y el grado de incidencia de cada una de las tres covariables T, pH
y COT en los parametros de respuesta, se ajustaron modelos de regresion lineal multiple
considerando las covariables como variables independientes y las respuestas del disefio
experimental e;or, ¢ Y [H202]r como variables dependientes. El nivel de incidencia de un
factor o una covariable en una respuesta viene dado por el p-valor; si es menor que <0,05,
se puede considerar estadisticamente significativo, luego tiene un efecto sobre la
respuesta estudiada [114]. Los p-valor de las covariables del flujo de entrada solo fueron
significativos para la temperatura en la respuesta .7, (p = 0,048,) y la covariable COT
resulto ser mas influyente en &z ( p= 0,0616). Por otra parte, para la covariable pH no se
encontro significancia estadistica sobre ninguna de las respuestas estudiadas. Los analisis
estadisticos de los p-valor de todas las respuestas se muestran en la Tabla 2-4 e indica
gue el pH de entrada no afectd significativamente ni a la eficiencia de la eliminacion de
COT ni a la degradacion de fenol dentro del intervalo experimental evaluado. Mientras
tanto, la covariable COT de entrada afectd directamente la eficiencia del proceso. Tal como
como se muestra en la Tabla 2-2 a concentraciones mas altas de COT en la corriente de
entrada condujeron a mayores eficiencias en términos de respuestas eqor, & €ste
comportamiento exhibido por la covariable COT, sobre el rendimiento del proceso, fue
diferente de los reportados en la literatura [122] (donde se ha afirmado que a
concentraciones mas altas de COT la eficiencia del proceso disminuye); debe enfatizarse
gue tales estudios se han llevado a cabo bajo diferentes condiciones de reaccion,
incluyendo valores de pH por debajo de 4,0 (3,0 - 6.0) y niveles bastante mas altos de la
concentracion de entrada del contaminante [80] pero por otra parte también se debe tener
en cuenta que los modelos cinéticos de degradaciéon de fenol propuestos han demostrado

la tasa de degradacion es proporcional a la concentracion de fenol [124-126].
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Efecto del pH

La reaccion de Fenton en un medio &cido mejora sustancialmente (pH 2-4), ya que la
produccion de HO' se maximiza en este rango. En PCFH activado por catalizadores Al/Fe-
PILC, se ha encontrado que el rendimiento 6ptimo frente al pH se alcanza cuando es de
3,7 [66]. Sin embargo, las pruebas en esta investigacion se llevaron a cabo a valores de
pH entre 4,5y 11,3 que fueron escogidos para simular condiciones cercanas a las aguas
superficiales naturales y por demostrar la eficiencia de eliminacion del contaminante a pH
superiores a 4,0. De acuerdo con los resultados mostrados en la Tabla 2-2, se observo
gue en los valores de pH mas bajos (aproximandose a 4,0), se lograron mayores
velocidades de degradacion de fenol y eliminacion de COT. Dichos valores éptimos de pH
fueron muy similares a los obtenidos en otros estudios sobre soluciones fendlicas
[104,126], pero para condiciones de reaccion con pH superior a 5 las diferencias en las
respuestas de eliminacion de COT y la degradacién de fenol no fueron significativas. Por
consiguiente, dentro del intervalo donde se evalu6 la covariable pH, no hubo influencia
significativa en la eliminacion de COT vy la eficiencia de degradacion del fenol, lo cual es
un buen resultado en el propdsito de la aplicacion de la PCFH en el tratamiento de sistemas
reales a gran escala. En otras palabras, si el reactor CSTR estuviera acoplado a un PTAP
convencional, el rendimiento no se veria afectado significativamente por los cambios del

pH en la corriente de entrada, que es un factor positivo desde el punto de vista de control.

Efecto de la temperatura

El efecto de la temperatura sobre la degradacion del fenol se estudié en un rango de
temperaturas tipicas de la mayoria de las fuentes de agua superficiales (5,0 — 25,9 °C)
(Tabla 2-2); se puede ver claramente que las bajas temperaturas conducen a menores
eficiencias de degradacién de fenol, lo cual est4 de acuerdo por el efecto que tiene la
temperatura sobre la velocidad de produccién del radical hidroxilo y a su vez en la
velocidad de degradacién del fenol y eliminacion del COT, lo anterior explicado por la ley
de Arrhenius, donde las velocidades de reaccion del proceso de Fenton deben aumentar

en la misma proporcién en que aumenta la temperatura de reaccién [127].
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Tabla 2-4: Efecto de las covariables sobre las respuestas eqor, € Y [H202]: en términos
de los p-valor y las condiciones Optimas para cada respuesta en la mineralizacion de
fenol en el reactor slurry.

Respuestas

Ep £cor [H202]:
Covariables p-valor
T 0.483 0.046 0.456
pH 0.202 0.285 0.565
[COT]o 0.062 0.076 0.587
Factores Condiciones 6ptimas
[Al/Fe-PILC]esptimo (g cat/dm?) 1.94 1.68 1.77
[H202] sptimo (% dose esteq.) 128 104 91.2
Valor 6ptimo esperado 65.2 38.3 867
Prueba de falta de ajuste ( p- 0.284 0.911 0.234
valor)
Coeficiente de determinacion 46 42 44
R? (%)

Aunque, a altas temperaturas se beneficia la eliminacion del contaminante, en procesos a
gran escala no es posible trabajar a dichas temperatura (>30 °C) porque incrementar la
temperatura implicaria elevar los costos energéticos del proceso. Por otro lado, también
es muy importante determinar bajo qué temperaturas se detiene la reaccion. Segun los
resultados, a temperaturas cercanas a 5,0 ° C, la eliminacion de COT fue de solo el 6,8%,
este resultado es similar al reportado por Ramirez et. al (2007) que utiliza un catalizador
de Fe/CA para degradar naranja Il [78], pero bajo las condiciones del experimento 9, donde
la temperatura fue cercana a la temperatura promedio de las aguas superficiales (16°C) la

mineralizacion de COT lograda fue cercana al 27%.

Influencia de la dosis de H,O; y concentracién de catalizador
Con respecto al efecto de la dosis de H;O: en la corriente de alimentacion, se debe tener
en cuenta que la estequiometria define que se requieren 14,0 moles de H,O; para la

mineralizacion completa de cada mol de fenol, como lo indica la Ecuacién 2.5 [128].

C¢H.OH +14H,0,—6CO, +17H,0 (2.5)
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Dado que el H,O, también se consume en reacciones secundarias que no producen HO
la cantidad de agente oxidante requerida para la eliminacién de COT es en general mucho
mas alta que la dosis estequeométrica. Por lo tanto, en este estudio las dosis evaluadas
de H.O, variaron de 0,5 a 1,63 veces la cantidad estequiométrica; es notable que a
diferencia de la concentracion de peroxido, la cantidad estequiométrica tiene la ventaja de
no depender de la concentracion inicial de fenol presente en la corriente de entrada (Tabla
2-2).

La Figura 2-9a muestra la superficie de respuesta optimizada para eqor, alli se puede
observar que se obtuvieron bajas remociones de COT para concentraciones de H>O;
inferiores a la dosis estequiométrica, pero cuando la dosis de H,O, era mucho mas alta
gue la estequeométrica, la eficiencia también disminuyé. De acuerdo con la Ecuacién 1.10,
una cierta concentracion de H,O, favorece la maxima tasa de producciéon del HO o
especies oxidantes, pero cuando la concentracion de H,O, aumenta por encima de dicho
valor, (Ecuacién 1.13) las otras reacciones competitivas tienden a ser significativas. Por
ejemplo, el H.O, reacciona con HO" radicales para formar HO.', radicales que exhiben un
potencial de oxidacibn mas bajo [19], disminuyendo asi tanto la eficiencia de la
degradacién de fenol como la eliminacion de COT. En la misma region también se puede
observar que bajas concentraciones de catalizador (0,9 g/dm?®) y superiores a 2,3 g/dm? la
eficiencia disminuye drasticamente. El exceso de catalizador favorece la reaccion 1.12,
donde son consumidos los HO'. En la Figura 2-9b se puede observar un comportamiento
similar del sistema catalitico en términos de la degradacién del fenol; esto es légico, ya que
se espera gque tanto la degradacién como la mineralizacién del contaminante se promuevan
bajo un conjunto de condiciones experimentales que favorezcan la produccion maxima de
radicales oxidantes. Por lo tanto, se confirma que la carga de catalizador y la dosis de H,0-
son dos factores que ejercen un gran impacto en la cinética de degradacion y
mineralizacion del fenol por el proceso PCHF. Ademas, las condiciones de reaccion
Optimas son aquellas que minimizan el efecto de las reacciones competitivas y garantizan

gue el H,0, sea consumido en formar HO' que degrade y elimine el fenol.
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Figura 2-9:Superficie de respuestas optimizadas por separado en la degradacién de fenol
en el reactor slurry a) ecor, (b) ep ¥ (€) [H202] como funcidn de los factores experimentales:
Concentracion de catalizador [Al/Fe -PILC] y dosis de perdxido de hidrégeno [H20:].

Una cuestion importante que debe enfocarse es la correspondencia entre las respuestas
maximas en la eliminacién de COT, la degradacién de fenol y la concentracion H-O» sobre
la corriente de salida del reactor las cuales tienen lugar en zonas muy proximas a las
correspondientes superficies de respuesta (Figuras 2-9a, 2-9b vs. 2-9c¢) en términos de
carga de catalizador y dosis de peréxido. Confirma que la degradacion del contaminante
se produjo principalmente por la oxidacién ejercida por la especie generada a partir del
agente oxidante afiadido, cuya concentracion se volvié minima en el rendimiento maximo
del sistema catalitico. A pesar de la gran correspondencia exhibida por las zonas en las

superficies de respuesta donde las tres respuestas dirigidas mejoraron, las herramientas
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estadisticas permitirian una combinacién adecuada de las respuestas para encontrar un
Gnico 6ptimo global del proceso de manera que tanto las respuestas ecor & Sean

maximizadas mientras que concentracion de salida del per6xido sea minima.

- Condiciones O0ptimas de operacién paralaremocion de
MON en el reactor slurry de régimen continuo

Para obtener la optimizacion de respuesta mdltiple, primero se construyeron modelos
lineales de segundo orden ajustados a cada respuesta. En las ecuaciones 2.6 a 2.8 se
muestran los modelos estadisticos resultantes para las respuestas ecor, €y [H202]r,
respectivamente. Los coeficientes de correlacion (R?) de cada modelo se muestran en la
Tabla 2-4 y varian de 42 a 46. En el caso de la respuesta ¢, el modelo puede explicar al
menos en 46% de la respuesta especifica. Aunque estos coeficientes fueron
significativamente mas bajos que los reportados recientemente por Reza et al. (2017)[129]
gue hizo la optimizacion de proceso Fenton homogéneo para descontaminar un lixiviado
de relleno sanitario mediante la metodologia de Redes Neuronales Artificiales vy
metodologia de superficie de respuesta y obtuvo modelos con R? >0,94, se debe destacar
gue dichos modelos se obtuvieron a partir de un disefio experimental donde las tres
variables fueron tomadas como factores experimentales, igualmente Ramirez et al. (2008)
[130] reporto un modelo para la eliminacion del contaminante “Naraja-II” con un R? por
encima de 0,89 donde la eliminacién del contaminante se hace por medio del proceso
PCFH utilizando un catalizador Fe soportado en arcilla. Sin embargo, en este estudio se
consideraron cinco variables, pero solo dos como factores (variables controlables en un
proceso) y las otras tres como covariables (variables no controlables en condiciones
reales). Por lo tanto, este enfoque es mas realista con respecto a los parametros
verdaderamente controlables bajo condiciones reales de operacion de la unidad catalitica.
También es claramente mas ventajoso en la puesta en marcha de este tipo de proceso a
mayor escala, ya que la respuesta global del sistema en un conjunto de condiciones
Optimas, obtenido de esta forma, no deberia disminuir significativamente
independientemente del cambio en las condiciones de la corriente de entrada (pH, T,

[COT)o), siempre que permanezcan dentro de los rangos experimentados.
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Figura 2-10:Superficie de optimizacion de multirespuesta en la degradacion de fenol sobre
el reactor slurry (Funcién deseabilidad: maximizar ecor Y €r Yy minimizar [H202];)

Sobre la base de cada modelo, cada respuesta o7, €r Y [H202]r se optimiz6 por separado.
Asi si solo se considerara la respuesta 5, las mejores condiciones de operacion del reactor
deberian ser: 1,94 g de catalizador/dm?® junto con una dosis estequeométrica afiadida de
H.0, del 128%. Se puede observar facilmente que sobre la misma zona se incluye la
maxima respuesta de eliminacion de COT. Por otro lado, la Figura 2-9¢c muestra la
optimizaciéon en términos de la concentracion minima de H2O en el flujo de salida. La
concentracién de salida minima de H»O: corresponde entonces con el conjunto de carga
de catalizador y la dosis de peréxido (Tabla 2-4) que promueve la velocidad de reaccién
mas alta, donde el H,O, se consume predominantemente en reacciones de degradacion
de fenol.
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Para determinar las condiciones éptimas que no solo favorecen la degradacion maxima
del contaminante sino que también minimizan los costos de operacion, se debe minimizar
la respuesta de la concentracion de H:O: en la corriente de salida. La optimizacion de
multiples respuestas se realiz6 por medio de la Funcién deseabilidad, que incorpora los
modelos de regresion lineal antes mencionados (Ecuaciones 2.6 — 2.8) y expresa la
respuesta combinada como un valor unidimensional Unico dentro de una escala
normalizada (0.0 - 1.0); los valores cercanos a 1,0 son aquellos que se acercan a las
condiciones Optimas generales de cada respuesta, que solo en estas condiciones seria el
mismo que el obtenido cuando se consideran todas las respuestas individuales separadas
(Ver Tabla 2-4). La Figura 2-10 muestra que el 6ptimo global alcanza 0,82, lo que significa
gue logra al menos el 82% de las respuestas 6ptimas combinadas o7, € Y [H202]: bajo
los siguientes niveles de los factores experimentales: [Al/Fe-PILC] = 1,77 g/dm®y [H.O;] =
108% de la dosis estequeométrica. Tal conjunto de condiciones experimentales constituye
la combinacion mas eficiente de los niveles de los factores experimentales que conducen
a la respuesta combinada Unica, de maximo rendimiento que permite al mismo tiempo:
maxima mineralizacion y degradacién del fenol de entrada junto con el mayor
aprovechamiento de H.O. dentro del rango experimental evaluado. Finalmente, de
acuerdo con el modelo estadistico de respuesta mdltiple resultante, las condiciones
Optimas deberian conducir al siguiente conjunto de respuestas maximas dentro del rango
completo de niveles de las covariables (Tabla 2-2): ecor = 37,7% & = 62,8% y [H20:], =
877 mg/dmé.

Con las condiciones anteriores que representan el 6ptimo global se llevé a cabo un
experimento adicional con las siguientes condiciones: 18 ° C, pH = 7,0 y [COT]o = 20 mg/
dm?2. Como se muestra en la Figura 2-11, la eliminacion de COT fue cercana al 31%, junto
con un 65% de degradacion de fenol y con una concentracion de peréxido de hidrégeno
de solo 650 mg/dm?® (mediciones promedio a 80, 100 y 120 minutos de reaccion para cada
respuesta). Los resultados demostraron que la eliminacion de fenol mediante el proceso
PCFH catalizado por Al/Fe-PILC en un reactor slurry en régimen continuo es estable y de
alto rendimiento incluso bajo pH neutro y temperatura de ambiente. También permite
afirmar que este POAs puede mejorar significativamente la eliminacion de MON,
compuestos polifenélicos refractarios que afectan fuertemente la operacién de muchas

PTAP, bajo condiciones de operacién razonables y rentables.
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Figura 2-11:Eliminacion de fenol en condiciones 6ptimas de la tecnologia PCFH en el
reactor slurry para las respuestas &qor, €7 Y [H202] como funcién del tiempo de operacion:
Volumen de reaccion 1,3 dm?; T = 18.0 +/- 1,0 °C; presién atmosférica= 76 kPa; pH = 7,0;
velocidad de agitacion 600 rpm; Qrenol = 8.0 cm®*min; [Fenol]o = 0,276 mmol/dm? ([COT]o =
20,0 mg /dm®); Quz02 = 1,6 cm®/min; [H202]o =20,91 mmol/dm3; [Al/Fe-PILC] = 1,77 g/dm3®y
tiempo de residencia=135 min.

Es de destacar que la dosis 6ptima de H>O, obtenida en este estudio fue solo del 108%
del valor teérico estequeométrico, que es bastante mas bajo de los estudios informados
[17,80], por ejemplo, el 36% de la mineralizacion COT se informé recientemente por
Quéiros et al. [17] en la oxidacion por Fenton heterogénea de Orange Il en un reactor
CSTR catalizado por una zeolita funcionalizada con Fe utilizando una relacién de 60 mmol
de H>O, /mmol Naranja Il (equivalente al 142% de la dosis estequiométrica requerida para
la mineralizacion tedrica completa del colorante azoico a 70 ° C y pH = 3,0), condiciones
gue favorecen claramente la eliminacibn de Fenton de compuestos organicos, pero
evidentemente lejos de valores tipicos exhibidos por aguas superficiales reales. Otros
estudios en el mismo tipo de reactor, como el de Bautista et al. [80] informaron
recientemente 45% de mineralizacion COT y 99% de degradacion de fenol utilizando
catalizador sélido Fe/y-Al.Os en las siguientes condiciones de reaccién: pH=3,0, T=50°
C, [COT] en = 72,4 mg/dm?, dosis estequiométrica de H.O, (100%) y 200 minutos como
tiempo de residencia. Con respecto a esto, Zazo et al. [46] bajo el mismo conjunto de
condiciones experimentales, pero empleando un Fe soportado en catalizador de carbéon
activado, logré el 25% de la mineralizacion de COT vy el 55% de la degradacion de fenol.

Por lo tanto, en general se puede afirmar que los resultados aqui reportados en presencia
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de un catalizador de Fe-arcilla de bajo costo y con un consumo de H»O; razonable son
muy prometedores para el tratamiento del agua en condiciones reales de pH y temperatura
(atmosférica) presentados por la mayoria de corrientes reales y contaminadas.

2.2 Optimizacion paralaremocion de MON en el
reactor slurry de régimen continuo mediante
PCFH

2.2.1 Materiales y métodos

- Preparacion del catalizador Al/Fe-PILC a escala de 10,0
kg

Las condiciones de preparacion se realizaron de manera semejante a la produccion de
catalizador a escala de 1,0 kg descrito en la seccion 2.11 y los detalles experimentales
fueron descritos por Mufioz, et al. (2018) [108], es importante destacar que durante la
adicién de los reactivos en el reactor existe el desprendimiento de hidrégeno (Ecuacion
2.9) y por ello en el reactor se debe considerar un sistema para evacuar continuamente el
hidrogeno producido.

Al® + 6H;0% - [AL(H,0)6]3*, . +3H, T (2.9)

(ac)

- Caracterizacion fisicoquimica del catalizador a escala
de 10,0 kg

La caracterizacion fisicoquimica del catalizador producido a escala piloto (CPP) se hizo por
técnicas como fluorescencia de rayos X (FRX), difraccién de rayos X (DRX), isotermas de
adsorcion de nitrégeno para determinar areas de superficies especificas BET, analisis
termo gravimétrico (ATG), analisis térmico diferencial ATD/ATG y espectroscopia IR. Las
condiciones de andlisis de cada técnica fueron semejantes a la caracterizacién del

catalizador producido a escala de 1,0 Kg descrito en la seccién 2.1.1
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- Métodos de Analisis

Para seguir la eficiencia de mineralizacion de materia organica natural se midié la
concentracion de carbén organico total (COT) de igual forma como se describié en la
seccion 2.1.1

La concentracion de peréxido de hidrogeno en la corriente de salida del reactor fue medida
por espectrofotometria, utilizando el método yodométrico. Para esto se tomé 1,0 cm?® de la
muestra y se diluydé con un factor 1/10, de la solucion resultante se tomé 0,5 cm® y se
adicion6 0,200 cm?® de molibdato de amonio 0,01 M; 0,300 cm?® de soluciéon de H.SO4 1,0
M; 2,0 cm® de solucion de yoduro de potasio 0,1 My 7,0 cm® de agua y a la solucién
resultante se le midié la absorbancia a una longitud de onda de 361 nm (Curva de

calibracion con rango lineal, r>=0,998, en un rango de 0-15 ppm, limite de deteccion 0,2

ppm).

La cuantificacion de hierro lixiviado en la corriente de salida del reactor slurry fue medida
por espectrometria de absorcién atomica de llama siguiendo el método SM 3030 H, 3111
B, realizado en un equipo PERKIN-ELMER 2380 (CU=0,39, SD=0,014). Para determinar
la estabilidad del catalizador conformado se llevaron a cabo 10 corridas experimentales
con el mismo catalizador durante cuatro horas cada una, es decir, el catalizador se usé
durante 40 horas consecutivas a las condiciones de los ensayos donde se tenia puntos
centrales en el factor concentraciéon de catalizador (Ver Tabla 2-5); se debe tener en cuenta

gue después de cada ensayo se realizaba un lavado del catalizador con agua tipo 1.

- Evaluacion del tamafio de particula y velocidad de
agitacion

Con los resultados obtenidos en la puesta en marcha del reactor slurry en régimen continuo

para la mineralizacién de fenol mostrados en la seccion 2.1.2 se definid que el reactor

slurry para mineralizacién de MON debia operar con un catalizador de tamafio de particula

0,30 mm y una velocidad de agitaciéon de 600 rpm.
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- Experimentos cataliticos para la optimizacién de la
remocion de MON en el reactor slurry de régimen
continuo

Para realizar los test cataliticos se utilizé una matriz sintética de materia organica que fue
realizada a partir de compuestos comerciales que muestran una composicion y distribucion
de pesos moleculares similares a las que presenta la naturaleza hidrofilica, hidrofébica y
transfilica de la materia organica natural disuelta en aguas superficiales. Asi, se prepararon
soluciones a una concentracién de 1000 ppm de: acido poliacrilico (PAA) (Grado analitico)
(peso molecular promedio 130000 g/mol), poliestireno sulfonato (PSS1) (25% peso en
H20) (peso molecular promedio es 1000000 g/mol), poliestireno sulfonato (PSS2) (30%
peso en H,O) (peso molecular promedio es 200000 g / mol), acido Poligalacturénico
(PGUA) (>= 90% enzimatico) (peso molecular promedio es de 50000 g/mol) y Acidos
Humicos (HA) (Grado analitico), todos de Sigma-Aldrich, a una concentracion total de 2000
mg /dm? con la siguiente distribucién: PAA 20%, PSS1 12.5%, PSS2 12.5%, PGUA 30% y
HA 25 % para formar la solucién MON del modelo sintético final (SS-MON). La solucion de
partida utilizada para cada experimento catalitico se preparé segun la concentracién
definida en la Tabla 2-5; asi mismo, el pH inicial se ajustd segun el requerimiento de cada

experimento.

El montaje experimental fue el descrito en la seccién 2.1.1 y mostrado en la Figura 2-1.
Para cada ejecucion del disefio experimental, se utilizé el siguiente procedimiento: el
reactor slurry se llené con 1,3 dm? de solucion de MON, se afiadio el catalizador y una vez
se alcanzo la temperatura esperada se adicion6 una cantidad de H,O: para que desde el
inicio del experimento se cumpla la relacibn mg de H.O./mg COT definido en cada
experimento, el cual fue definido como tiempo cero y con ello se inicié la alimentacion de
la solucion de MON y H,0, a un caudal de 8,0 cm®min y de 0,5 cm®*min respectivamente.
no

Del flujo de salida, se tomaron 20,0 cm?® de muestra cada 40 minutos hasta cumplir con un
tiempo de 240 minutos y a dichas muestras se midi6 la concentracion de COT y H,O,. Al
final de cada experimento todo el efluente de cada ensayo se almacenaba y se procedi6 a

medir la concentracion de hierro lixiviado.
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Tabla 2-5: Disefio estadistico central compuesto del reactor slurry en régimen continuo
para la mineralizacion de MON mediante PCFH

Corrida FACTOR COVARIABLE RESPUESTA
[Al/Fe-PILC) mg H204/ T pH [COT]o c c [Feliixiviado
(g cat/dm?®) mg COT (°C) (mg MON H20, mg /dm?3
C/dm?3) (%) (%)
1 6,12 1,2 16,4 7,5 13,2 18,8 79,2 0,122
2 6,12 2,2 23,6 7,2 11,6 46,7 65,2 0,126
3 6,12 2,2 17,3 6,8 15,2 37,3 58,7 0,108
4 6,12 2,2 18,2 7,9 17,4 30,4 42,3 0,119
5 6,12 2,2 22,7 7,1 9,5 40,7 68,9 0,0879
6 4,68 1,7 18,9 7,2 12,1 18,8 39,3 0,108
7 6,12 2,2 24,6 6,4 9,9 48,0 72,3 0,032
8 6,12 2,2 10,2 7,0 16,3 28,2 48,5 0,092
9 3,24 2,2 20,4 6,5 10,2 18,2 41,2 0,108
10 6,12 2,2 23,5 6,3 11,6 41,2 66,3 0,0795
11 6,12 3,3 20,3 6,9 9,9 30,2 35,8 0,052
12 7,56 1,7 15,9 7,6 12,8 23,8 58,8 0,075
13 4,68 2,7 20,4 7,3 11,7 22,3 39,3 0,188
14 6,12 2,2 6,7 7,7 12,6 16,2 32,8 0,0643
15 9 2,2 17,4 6,6 8,6 24,2 55,2 0,143
16 7,56 2,7 15,9 8,4 11,6 27,2 42,3 0,103

De la manera descrita anteriormente, se ejecutd cada uno de los experimentos del disefio

experimental central compuesto ortogonal-rotable que posteriormente se analizé por MSR.

El disefio tuvo como factores: i) relacion mg H.0./mg COT (nivel alto =2,7, nivel bajo = 1,7)

ii) concentracién de catalizador Al/Fe-PILC con el catalizador CPP (nivel alto= 7,56 g/dm?,

nivel bajo = 4,68 g/dm®) denotada como [Al/Fe-PILC]. Como covariables (variables no
controlables) temperatura, pHy COT de entrada (To = 6,7 — 24,6 °C; pHo = 6,3 —8,4; [COT]o

= 8,6 — 17,4 mg C/dm?®) y como respuestas eficiencia de mineralizacion de MON (eyon) Y
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eficiencia de reaccion del H20: (g, 0,) las cuales fueron calculadas como un promedio de
las ultimas tres mediciones donde ya se observé la estabilidad del reactor, mediante las
ecuaciones 2.10 y 2.11 respectivamente. En la Tabla 2-5 se muestra la matriz del disefio

experimental con las condiciones especificas de cada corrida.

P [COT], —[COT]
MON = [COT],

*100 (2.10)

c _ [Hzoz]o_[Hzoz]
a2 [Hzoz]o

*100 (2.11)

2.2.2 Resultados y discusion

- Caracterizacion fisicoquimica del catalizador
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Figura 2-12:a) Isotermas de adsorcién y b) Patrones de difraccion de rayos X del
catalizador Al/Fe-PILC producido a escala piloto (CPP)

Por otra parte, mediante andlisis de DRX, se evidencia que el espaciamiento basal doo: del
material CPP fue muy cercano a 1,71 nm (Figura 2-12b), mostrando un aumento de 0,12

nm con respecto al material de partida CR (1,59 nm), dicho espaciado es tipico de arcillas
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pilarizadas y coincide con el tamafio del polioxication de Keggin [93]. Por consiguiente, el
aumento del &rea como su espaciado basal en los materiales antes mencionados,

demuestra que el proceso de intercalacion-pilarizacion a escala de 10,0 kg fue eficiente y

gue puede ser utilizado para un proceso de Fenton-Heterogéneo.

Tabla 2-6:Contenido de Al y Fe, espaciado basal y propiedades texturales de la arcilla
refinada (CR) y del catalizador Al/Fe-PILC —CPP en polvo y de tamafio de 0,30 mm.

Material. SiO» Al;O3 Fe;03 Fe dooz SgET Sup Sext Vip Ancho
(% (% (% incorpora | (NM) | (M2/g) | (m?/g) | (m?g) | (cm®g | medio de
wiw) | wiw) wiw) do ) poro (A)
CRP 43,07 25,97 13,54 1,59 91 36 55 0,091 41,6
CPP 31,17 34,42 29,58 3,72 1,71 147 96 51 0,105 28,7
CPP-0,3mm 31,17 34,42 29,58 3,72 1,71 118 107 11 0,052 17,7
CPPU-0,3 mm -- 112 96 16 0,050 17,9

- Estabilidad y reusabilidad del catalizador

La pérdida de actividad catalitica puede darse en términos de bloqueo de microporos por
parte de la MON sobre los sitios activos o por la lixiviacion de hierro. Tal como se muestran
las isotermas de adsorcion (Figura 2-12a) del catalizador nuevo (CPP) y el usado (CPPU)
después de 10 ensayos cataliticos son similares, pero el area microporosa del catalizador
disminuyo en un 10 %, evidenciando que la MON o subproductos de oxidacién pudieron
taponar estas zonas (Ver Tabla 2-6). Asi mismo, la otra variable en la vida util del
catalizador Al/Fe-PILC es hierro lixiviado y como se evidencia en la Tabla 2-5 estuvo en
todos los casos por debajo de 0,2 mg/dm?, demostrando que el catalizador CPP Al/Fe-
PILC es estable incluso después de 40 horas de operacién. Cabe resaltar que las
concentraciones de hierro lixiviado son similares a los reportados por otros autores [17,116]
y dicha concentracion est4 por debajo de los valores permisibles consignados en la
resolucion colombiana 2115 del 2007 [9] que se refiere a las exigencias de los parametros

fisicoguimicos y microbiolégicos del agua apta para consumo humano.
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Figura 2-13:Concentracién de hierro lixiviado del catalizador Al/Fe-PILC utilizado en
experimentos consecutivos: 1, 2, 3, 4,5, 7, 8, 10, 11 y 14 en la mineralizacion de MON del
reactor slurry correspondientes a puntos centrales en el factor concentracion de catalizador
del disefio experimental (Tabla 2-5).

La Figura 2-13 muestra las corridas cataliticas que se hicieron con el mismo catalizador,
se puede ver que la corrida 1 mostro la mayor lixiviacién, después de lo cual las siguientes
ejecuciones disminuyeron constantemente y sobre las Gltimas corridas se observa que los
valores estuvieron por debajo de 0,10 mg Fe/dm?3. La lixiviacion podria atribuirse a hierro
no estructural que comunmente se describe como hierro decorando pilares [74,117] y que
el hierro incorporado sobre material no se lixivia significativamente, y esto se evidencia
porque la eficiencia catalitica entre el experimento 2 y 14 es muy similar, dichos
experimentos son comparables porque fueron ejecutados bajo los mismos valores en los

factores experimentales.

Asi mismo, las concentraciones de hierro lixiviado por debajo de 0,15 mg/dm? indican que
la reaccién catalitica fue exclusivamente heterogénea y que el aporte homogéneo puede
ser despreciable, ya que la eficiencia en la degradacién de compuestos de gran tamafio
molecular como la MON solo se evidencia en concentraciones mayores a 5 ppm [131],
también se debe tener en cuenta que el pH de todos los ensayos fue mayor a 6,0 y en

estas condiciones se ha reportado que la mineralizacién de acidos hamicos es menor al 3
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% [69], dicha ineficiencia es porque segun el diagrama de especies, el hierro a pH cercanos

al neutro forma complejos hidréxido ferroso/ férrico los cuales no pueden activar el H,0O..
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Figura 2-14:Diagrama térmico simultaneo (DTS/TGA) para (a) Catalizador Al/Fe-PILC-
CPP vy (b) catalizador Al/Fe-PILC usado (CPPU)

El andlisis térmico simultdneo ATD/ATG de los materiales intercalados CPP y CPPU
(Figura 2-14a y 2-14b) mostré un comportamiento térmico similar para ambos materiales.
El material CPPU corresponde al catalizador usado Al/Fe-PILC (CPPU) después de su uso
durante 40 h en pruebas cataliticas continuas. Los diagramas térmicos mostraron los
siguientes eventos térmicos, tipicos en este tipo de catalizadores Al/Fe-PILC: (i) pérdida
de masa inicial a valores 90 y 94 ° C para el material CPP y CPPU respectivamente (curvas
ATD/ATG), que corresponde a la desorcibn de moléculas de agua fisisorbidas vy
coordinadas [132]; (ii) una segunda pérdida de masa entre (365 °C-563 °C) y (390-610 °C)
junto con una sefial endotérmica a 462 y 526 °C para el CPP y CPPU respectivamente,
correspondiente a la deshidroxilacion estructural del mineral de arcilla; y (iii) el ultimo
evento térmico fue un pico exotérmico en 871 y 872 para ambos materiales, atribuido a la
descomposicién térmica de la estructura propia del material, es de decir a la destruccién
de las lAminas que ocurre sin un cambio de masas [119]. Se puede observar que no existe
una diferencia significativa y por tanto, la adsorcién de la MON sobre los intersticios del
catalizador es un procesos reversible de manera que después de un lavado y secado
puede retirarse la MON, lo cual demuestra que el catalizador no tiene desactivacion

irreversible por bloqueo de microporos.
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Los espectros de TFIRD (2000 - 400 cm™®) indicados en la Figura 2-15 para los materiales
CPP y CPPU fueron muy similares al material pilarizado CP y corresponde a un patrén
tipico de materiales tipo Al/Fe-PILC [120]. Se debe resaltar que los espectros de los dos
materiales CPP y CPPU tienen una estructura cristalina similar y por tanto esta no se vio
afectada después de estar continuamente en uso, donde el catalizador se vio expuesto a
un alto régimen de agitacion (Re=29117) con un ambiente altamente oxidante.
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Figura 2-15:Espectros TFIRD para (a) Catalizador Al/Fe-PILC- CPP y (b) catalizador
Al/Fe-PILC usado (CPPU)

- Optimizacién de la remociéon de MON en el reactor
slurry en régimen continuo mediante PCFH

El comportamiento del experimento uno del disefio experimental para la mineralizacion de
material organica (Tabla 2-5) se indica graficamente como una funcién del tiempo de
operacién en la Figura 2-16, se observa que al inicio la mineralizacion de MON se da por
adsorcion sobre el catalizador, pero no es tan significativo como es en el caso de fenal, lo
cual se debe a la diferencia del tamafio molecular de los dos compuestos. Con respecto al
H20- el tiempo de induccién caracteristico de este tipo de reacciones Fenton heterogéneo
[127] se puede dar dentro de los primeros 40 minutos y por ello la eficiencia tanto de
mineralizacion de COT y de reaccién del H2O- no es tan alta como lo es después del minuto

80, después de este tiempo la velocidad de reaccién del H,O; se dispara notado como un
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gran cambio de pendiente entre el tiempo 80 y 120 y finalmente se estabiliza alrededor del
79 %.
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Figura 2-16: Respuestas cor, €4,0, COMO funcion del tiempo de operacion del experimento
1 en la mineralizacion de MON sobre el reactor slurry. Volumen de reaccion 1,3 dm?®; T =
16,4 +/- 1.0 °C; presion atmosférica= 76 kPa; pH = 7,55; velocidad de agitacion 600 rpm;
Qwon = 8,0 cm3/min; [COT]o = 13,2 mg /dm3; Quzo2 = 0,5 cm®/min; [H202]o = 249 mg/dm?;
[Al/Fe-PILC-CPP] = 6,12 g/dm®y tiempo de residencia=145 min.

Para explicar el efecto y el grado de incidencia de cada una de las tres covariables T, pH
y COT en los pardmetros de respuesta, se ajustaron a modelos de regresién lineal maltiple
considerando las covariables como variables independientes y las respuestas del disefio

experimental ecor, 4,0, COMO variables dependientes. La prueba del p-valor, menciona

gue una variable tiene incidencia en la respuesta si su valor es menor a 0,05 [114]. En la
Tabla 2-7 se encuentra el p-valor de cada covariable sobre cada una de las respuestas,
segun los resultados del p-valor de las covariables pH, COT y temperatura, indica que solo
esta Ultima tiene efecto sobre la respuesta s;or Y para el caso de la respuesta eficiencia
de reaccién de peréxido de hidrégeno ninguna covariable tiene efecto significativo sobre

dicha respuesta en el rango estudiado.

Efecto del pH
La reaccion de Fenton homogénea o heterogénea se ve favorecida a pH entre 2y 4, siendo
Optimo a un valor de 3,7 [133]; sin embargo, en este estudio correspondiente a

mineralizacion de MON el valor de pH estuvo entre un rango tipico de aguas superficiales
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(6,3 a 8,4) encontrando que sobre este rango no hubo efecto alguno sobre las respuestas
ecor Y €mz202, corroborar que el pH no tiene un efecto significativo en la mineralizacion de
MON es importante porque para la implementacion del proceso PCFH a una mayor escala
esta no seria una variable que se deba mantener en estricto control, siempre que la
variabilidad del pH se encuentre entre 6 y 8. Ademas, las altas eficiencias alcanzadas en
la mineralizacion a pH neutros demuestra la gran ventaja de tener el catalizador
inmovilizado en una matriz solida con respecto a un Fenton homogéneo donde las

eficiencias logradas a pH por encima de 6 son demasiadamente bajas [70].

Tabla 2-7:Efecto de las covariables sobre las respuestas ecor Y €y,0, €N términos de los
p-valor y las condiciones éptimas para cada respuesta en la mineralizacién de MON
sobre el reactor slurry

Respuestas

Evon €h,0,
Covariables p-valor
T 0,479 0,324
pH 0,493 0,697
[COT]o 0,386 0,422
Factores Condiciones Optimas
[Al/Fe-PILC]eptimo (g cat/dm?) 6,44 7,27
[H202/COT] sptimo (M@/MQ) 2,44 1,2
Valor éptimo esperado 35,7 73,3
Prueba de falta de ajuste ( p-valor) 0,86 0,78
Coeficiente de determinacion R? (%) 52,7 50,3

Efecto de la temperatura

Las velocidades de reaccion del peréxido de hidrégeno para formar OH y de
mineralizacion de MON son sensibles a la temperatura en el rango estudiado (6,7 y 24,6
°C), el p-valor de la covariable temperatura sobre la respuesta &.or tuvo un valor de 0,017
indicando que es estadisticamente significativo y que un cambio de esta variable afecta
directamente las eficiencias de mineralizacién de MON. La Tabla 2-7 muestra que la &qor

Y £4202 Para el experimento desarrollado a una temperatura de 6,7 °C fue solo del 16,2 y
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32,8 % respectivamente los cuales corresponden a los resultados mas bajos de las
corridas experimentales, en cambio a una temperatura de 24,6 se obtuvo 48,0 y 72,2 %
respectivamente. Los resultados reportados por Wu, et al [70] en un proceso de Fenton
para mineralizacion de MON demuestran que la eficiencia de la mineralizacion de UVzs4 €S
directamente lineal con la temperatura, por ello en un piloto en aguas reales esta variable
seria una de las que mas afecte negativamente la eficiencia de mineralizacion de MON si

la fuente de agua a tratar tiene una temperatura por debajo de los 10 °C.

Influencia de la dosis de H202 y concentracion de catalizador

Dado que la MON es una mezcla de varios compuestos en los que generalmente
predomina una fraccion hidrofébica, no es posible establecer una estequeometria exacta
de reaccion que prediga la demanda de H2O; para oxidar una cantidad especifica de MON
disuelta en el agua. Por ello en este estudi6 se estableci6 como factor del disefio
experimental la relacién de mg de H.O./mg de COT (R,) correspondiente a la relacion
masica entre las corrientes que ingresan al reactor slurry . La relacibn masica permite
definir las condiciones donde el peréxido de hidrégeno es aprovechado para producir los
radicales HO' que reaccionan con la matriz de la MON. Segun, la Figura 2-17a se observo
que con R,, de 1,2 se tiene eficiencias de mineralizacion de MON del 18,8 % , mientras con
2,2 se puede alcanzar hasta un 46 %, aunque si se incrementa dicha relacion la eficiencia
empieza a decaer por efecto de las reacciones competitivas donde el H,O, consume los
radicales HO'. Un comportamiento similar sucede con la concentracion de catalizador
Al/Fe-PILC en el medio de reaccion, por debajo de 4,5 g/dm?® la concentracion no es la
suficiente para activar las moléculas de H,O; y por encima de 7,0 g/dm® se induce a
disminuir la mineralizacién del contaminante por el consumo de los radicales HO" que son
los agentes clave para obtener altas eficiencias de mineralizacién de MON, lo cual esta
explicado por efecto de barrido del sistema Fenton [134]. En la Figura 2.17b se puede
apreciar que el H,O; a altas concentraciones de catalizador y baja dosis de H.0,, se
consume totalmente, pero la cantidad de radicales producidos HO no es la suficiente para

atacar la MON vy por ello la respuesta yon €S baja.

Tal como se describié anteriormente cuando se agrega una mayor cantidad de H;O; al

reactor slurry o se pone una mayor carga de catalizador se inducen a reacciones que
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consumen el radical HO' responsable de oxidar la matriz de la MON y por ello la eficiencia
disminuye, también es necesario tener en cuenta que altas dosis del agente oxidante
representa un desperdicié del reactivo afectando directamente los costos de operacién. Un
problema adicional en tener altas concentraciones del H,O; en el efluente del reactor es
gque esta agua representa una alta toxicidad lo cual no es posible operar si se piensa en
agua para consumo humano y por ello dichas trazas de H,O, deben ser eliminadas
mediante la incorporacion de una unidad de desactivacion del agente oxidante.

De acuerdo a lo anterior, es necesario encontrar el punto 6ptimo de velocidad de

alimentacion de H,O: (relacion R,) y carga de catalizador que favorezca una alta eficiencia

de mineralizacién MON junto al mejor aprovechamiento del H,O..

- Condiciones 6ptimas de operacion paralaremociéon de

MON en el reactor slurry de régimen continuo
Para obtener la optimizacion se utilizé la misma metodologia descrita en la seccion 2.1.2
En las ecuaciones 2.12 y 2.13 se muestran los modelos estadisticos resultantes para las
respuestas eyon Y €n,0, respectivamente. Los coeficientes de correlacion (R?) de cada
modelo se muestran en la Tabla 2-7 'y varian de 53 a 50%. En el caso de la respuesta ¢y, ,

el modelo logra explicar en al menos en 50 % de la respuesta especifica. Aunque, estos
coeficientes fueron significativamente mas bajos que los reportados en otros trabajos Reza
et al. (2017) [129] y Ramirez et al. (2008) [130] se debe tener en cuenta que en estos
modelos (Ecuacién 2-12 y 2.13) se consideraron ademas de 2 factores 3 covariables las
cuales no podrian controlarse en condiciones reales de operacion de una PTAP y por tanto,
los resultados de la optimizacién con estos modelos resultarian de un mayor provecho para

la mineralizacién de MON en agua superficiales.

Eyon = —113,54+ 24,91[Cat] +56,33[H,0, ]
—1,9326[cat]’ —11,50[H,0, T’ (2.12)
£y, = 24,112+ 18,4983[cat]-14,8028[H,0, ]

(2.13)

~1,272[cat]? —0,4179[H,0, ]’
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Figura 2-17:Superficie de respuestas optimizadas por separado en la degradacion de
MON en el reactor slurry a) ecor Y (b) €n,0, cOMo funcion de los factores experimentales:

Concentracién de catalizador [Al/Fe -PILC] y relacién mg de H.O./mg COT.

Sobre la base de cada modelo, cada respuesta ecor Y (b) €,0, S€ 0ptimizé por separado.

Asi, si solo se considerara la respuesta .or, las mejores condiciones de operacion del
reactor deberian ser: 6,44 g de catalizador/dm? junto con una relaciéon de mg de H>O./mg
COT de 2,44 pero en dichas condiciones no se aprovecha eficientemente el H.O; lo cual
implica que puede afectar los costos de operacion negativamente. Una restriccién adicional
es que dado que el efluente de este reactor corresponde a agua para consumo humano
no se deben usar altas concentraciones de H»O; ya que puede influir directamente en su
toxicidad [135].
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Para determinar las condiciones Optimas que no solo favorecen la eliminacién de MON
sino que también minimizan los costos de operacion que implica altas eficiencias de
reaccion de H,O, se deben optimizar las dos respuestas al mismo tiempo, para ello se
utilizé la metodologia de la Funcion deseabilidad que fue descrita en la seccion 2.1.2
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Figura 2-18:Superficie de optimizacion de multirespuesta en la degradacion de MON sobre
el reactor slurry (Funcion deseabilidad: maximizar ecor Y €n,0, ) del proceso PCFH en la
degradacién del MON en un reactor slurry en régimen continuo.

La Figura 2-18 muestra que el 6ptimo global alcanza 0,65, lo que significa que logra al

menos el 65 % de las respuestas optimas combinadas ecor Y €g,0, bajo los siguientes

niveles de los factores experimentales: [Al/Fe-PILC] = 6,61 g/dm?y relacién mg H>0./mg
COT de 2,16. Dichas condiciones de operacién del reactor slurry son la combinacién mas
eficiente de los factores experimentales que conducen a la respuesta combinada Unica, de
maximo rendimiento que permite al mismo tiempo: maxima eficiencia de eliminacién de
MON vy de reaccién de H,O, dentro del rango experimental evaluado cuyos valores

esperados segln el modelo estadistico son &cor = 35,2 % y &4,0,= 56,2 %. Con las

condiciones anteriores que representan el Optimo global se llevd a cabo un nuevo
experimento con las siguientes condiciones: 18 ° C, pH=7,0y [COT]o = 19,0 mg/ dm®y es
indicado en la Figura 2-19. La eficiencia de eliminacién de MON, es decir materia organica
natural mineralizada fue del 37%, junto con una eficiencia de reaccién del H.O- del 60 %
(mediciones promedio a 160, 200 y 240 minutos de operacion del reactor slurry).
Actualmente no existen estudios de reactores en régimen continuo para la eliminacién de

MON con PCFH y lo que se ha reportado es en régimen batch o semi-batch (si el H,O; es
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afiadido continuamente), por ejemplo, la mineralizacion alcanzada por Fan et al. [95] un
proceso que combina adsorcién-PCFH para eliminacién de acidos humicos-fulvicos fue del
67 % cabe resaltar que si bien estd a un pH de 6,0 y temperatura ambiente el tiempo de
residencia fue cercano a 7 dias, por otra parte Kitis et al. [96] obtuvo una eficiencia de
mineralizacién 73 % con un tiempo de residencia de 24 horas y una relacion mg H,O./mg
COT de 167 la cual econbmicamente es inviable, el estudio reportado por Jung et al. [73]
para proceso Fenton homogéneo reporta una eficiencia de mineralizacion de una soluciéon
sintética de acidos humicos del 72 % con un tiempo de residencia de 300 minutos a un pH
de 3,0. Por tanto, los resultados de este estudio demuestran que la eliminacion de MON
mediante el proceso PCFH catalizado por Al/Fe-PILC en un reactor slurry en régimen
continuo es alta trabajando a pH neutro, temperatura de ambiente y con un bajo consumo

de H»0, dando viabilidad técnica y econémica al proceso.
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Figura 2-19:Eliminacién de MON en condiciones éptimas del reactor slurry en régimen
continuo para las respuestas &cor Y €,0, cOmo funcion del tiempo de operacion: Volumen
de reaccion 1,3 dm?; T = 18,0 +/- 1,0 °C; presion atmosférica= 76 kPa; pH = 7,5; velocidad
de agitacion 600 rpm; Qmon = 8,0 cm®/min; [COT]o = 13,2 mg /dm?®); Quz02 = 0,5 cm®/min;
[H20:2]0 = 645 mg/dm?; [Al/Fe-PILC-CPP] = 6,6 g/dm? y tiempo de residencia=145 min.

2.3 Conclusiones

La peroxidacion catalitica en fase hiumeda del fenol activado por un catalizador de arcilla
Al/Fe-PILC se optimizo mediante herramientas estadisticas de disefio experimental y

metodologia de superficie de respuesta multiple en reactor slurry en régimen continuo en
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condiciones bastante suaves de pH y temperatura de reaccion. Las eliminaciones maximas
de COT y fenol de 31% y 65%, respectivamente, se lograron bajo presion atmosférica,
temperatura ambiente (18 ° C) y pH neutro. Con respecto a la mineralizacion de MON la
eficiencia de eliminacion de MON y reaccion de H:O: fue del 37 y 60 % respectivamente.
Este sistema catalitico aplicado a la eliminacién de MON sobre agua resulta una alternativa
viable ya que las dosis de H20: (2,2 mg de H.02/mg COT) son bajas comparadas con otros

estudios lo cual es atractivo econémicamente.

El comportamiento catalitico de la tecnologia PCFH es muy sensible de la concentracion
de catalizador y de H.O- en el medio de reaccién. En este estudié se demostré que existe
un 6ptimo que maximiza la concentracion de radicales HO' donde se disminuye el efecto
de reacciones competitivas que consumen dicho radical y dicho 6ptimo depende de la

naturaleza del contaminante.

Segun el andlisis de covariables en los dos sistemas contaminantes (fenol y MON) se
encontré que la temperatura puede afectar los procesos de mineralizacién de MON y de
fenol y que el pH en el rango estudiado no afecta al sistema catalitico, lo cual es un hallazgo
importante si se extrapolan estos resultados a una escala mayor donde esta Ultima variable

es insostenible mantenerla controlada por las restricciones de los costos de operacion.

Las eficiencias logradas con catalizador usado (30 horas de operacion) indicaron que el
catalizador Al/Fe-PILC es estable y que el hierrro lixiviado que fue menor a 0,25 mg/dm?
pueden atribuirse a hierro no estructural. De esta manera este tipo de materiales
modificados de bajo costo si resultan promisorios en el campo del tratamiento de aguas en

régimen continuo.






3.0ptimizacion de la tecnologia PCFH en el
reactor de lecho fijo de régimen continuo

Uno de los objetivos del disefio de un reactor catalitico es aumentar la posibilidad de que
la interaccion entre los reactivos y la superficie del catalizador sea mas eficiente. El reactor
de lecho fijo se empaca con particulas de catalizador que pueden tener forma granular,
granulos compactados, cilindricas o esféricas [111] y muchos otras que ayuden a
incrementar el area de contacto. Los reactores de lecho fijo se pueden clasificar por ser de

dos fases o multifasicos (gas-liquido-solido) [136].

En un reactor de lecho fijo cuando se tiene un sistema liquido-gas-soélido, este se puede
operar con corriente de liquido descendente con la ventaja de que la caida de presién es
mucho menor. Sin embargo, a escala de laboratorio o piloto generalmente las velocidades
de flujo son pequefas (< 1 mm/s), provocando que el contacto del liquido con la particula
de catalizador a lo largo del reactor sea desigual o se tenga un contacto parcial. El efecto
principal es la formacién de riachuelos o caminos preferenciales donde el catalizador esta
cubierto por una pequefia lamina de agua o en el caso extremo es casi nulo presentandose
zonas muertas en el reactor. Como consecuencia de lo anterior la velocidad global de
reaccion puede ser afectada y la eficiencia quimica del reactor es baja. Por ello, para
reactores a escala de laboratorio el régimen al que se debe operar es con liquido

ascendente [137].

Existen distintos tipos de régimen hidraulico en sistema liquido gas. Cuando se tiene un
alto flujo de gas con pequenio liquido se denomina spray, un aumento de la tasa de flujo
de liquido, a una tasa de flujo de gas constante lidera el flujo pulsante y con un mayor
incremento de liquido y bajo gas se tiene el flujo burbujeante donde la fase liquida es

continua sobre el reactor [136].
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Las ventajas del reactor de lecho fijo sobre otro tipo como el slurry o lecho fluidizado es
gue el catalizador no se ve sometido a criticas condiciones de mezcla donde se genera
una disgregacion del catalizador por rozamiento entre particulas y fractura por la agitacion
en el caso de los reactores slurry. El desgaste del catalizador en un reactor ocasiona la
necesidad de cambiarlo de manera muy frecuente y dichas acciones pueden generar
operaciones muy costosas si estas se hacen a intervalos muy seguidos haciendo del
proceso inviable econémicamente [138]. Por ello el catalizador empacado con tamafios de
particulas usualmente de 3-6 mm para pellets porosos y de extrusados de 1-2x3-6 mm
tienen muchas ventajas en la operacion de un proceso como en su mantenimiento [136].
Para la puesta en marcha de un reactor de lecho fijo se debe asegurar de tener un
catalizador tipo particula que cumpla con las condiciones de estabilidad mecanica de
manera que se tenga un mayor periodo de vida Util; esto garantizara que el material sea
cambiado o regenerado solo cuando el catalizador sufra un envenenamiento o una

desactivacion seria de sus centros activos.

Por lo anterior, en el presente capitulo se investigd las mejores condiciones operacion del
reactor de lecho fijo en régimen continuo para la mineralizacién de MON con un catalizador
Al/Fe-PILC extruido optimizando la eficiencia de mineralizacién de la MON y de reaccion
del H20- en funcién de la altura de la cama de lecho empacado y la dosis de alimentacion

del agente oxidante.

3.1 Materiales y métodos

3.1.1 Preparacion de catalizador Al/Fe-PILC extruido

El catalizador Al/Fe-PILC fue preparado como se explicd en la seccién 2.2.1 y terminé con
la etapa de secado. Las condiciones para la preparacion de extruidos fueron definidas
empleando la metodologia determinada por los estudiantes de pregrado en Quimica [139]
e Ingenieria Civil [140] de la Universidad de Narifio, dicho estudio fue realizado mediante
la aplicacion de un disefo experimental central compuesto teniendo como factores relacion

catalizador/aglomerante (RCA) y relacion liquido/sélido (RLS).
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Las variables respuesta fueron:1) Resistencia a la compresion, 2) Resistencia a la atricion,
3) Tenacidad, 4) plasticidad de la mezcla precursora, 5) Area superficial, 6) Microporosidad
y luego con optimizacién multirespuesta en la que se incorpora la funcion de deseabilidad
se encontré que la mejor composicion para la produccion de extruidos fue: relacion g

catalizador/g aglomerante: 50/50, relacién g liquido/g sélido: 60/50.

- Evaluacion de larelacion diametro/altura del extruido

Una vez estandarizado el proceso de produccion de extruidos en forma cilindrica, se pas6
a producir 50,0 g de catalizador conformado para cada relacién altura/diametro (H/D): 1,0,
2,0 y 3,0, teniendo un didametro de 3,0 mm y con dichas relaciones evaluar el efecto del
tamafio de particula sobre la eficiencia de eliminacion de MON en un reactor de lecho fijo
de régimen continuo. De esta forma, se realizaron tests bajo las siguientes condiciones:
Qmon = 8,0 cm®min; [COT]o = 17,0 mg COT/dm?; Quzo2 = 1,0 cm3/min; [H205]o =566
mg/dm?; Altura de columna de catalizador (HCC) = 8,5 cm, masa de catalizador =27,0 g;
la columna se empaco con esferas inertes en fondo y tope, en cada test se cambié el
tamario de particula y se tomé 20 cm?® de muestra cada 20 minutos durante dos horas.

Todas las condiciones se mantuvieron constantes excepto el tamafio del conformado.

3.1.2 Experimentos cataliticos parala optimizaciéon de laremocion
de MON en el reactor de lecho fijo de régimen continuo

- Métodos de analisis de los test cataliticos

En todos los ensayos se utilizé soluciones de MON sintética la cual fue preparada tal como
se describié en la seccién 2.2.1 y durante los ensayos se hizo seguimiento sobre la
corriente de salida del reactor de parametros como carbono organico total, peréxido de
hidrogeno e hierro lixiviado. Los métodos de medicibn de dichos parametros se

describieron en la seccion 2.2.1.

- Evaluacion del régimen hidrodinamico del reactor

Con el fin de determinar el régimen hidrodinamico del reactor de lecho fijo y observar

efectos de canalizacion o de pared, se realizaron test de distribucion de tiempo de
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residencia utilizando una técnica de inyeccién-pulso. Como trazador se utilizé una solucion
sintética de MON a una concentracion de 100 ppm, una vez se alcanzo el estado estable
se inyectdé 20 cm® de trazador y se midié la concentracion de salida mediante
espectrofotometria a una longitud de onda de 456 nm cada 2 minutos durante 30 minutos.
Este procedimiento se hizo a tres caudales diferentes de alimentacién de MON (6,0, 9,0 y
12,0 cm®/min), utilizando una altura del lecho de catalizador en el reactor de 22,0 cmy con
un caudal de aire de 32,5y 218 cm®min. La concentracion de trazador seguida en funcién
del tiempo fue normalizada para obtener la funcién de densidad de tiempo de residencia,
E (t), conocida como RTD. La normalizacion de las curvas fue determinada mediante las

ecuaciones 2.1y 2.2 [111].

- Experimentos cataliticos en reactor de lecho de fijo en
régimen continuo

La Figura 3-1 muestra el montaje experimental para la optimizacién del reactor de lecho
fijo inundado que contiene un tanque de alimentacion de H,O, de 250 cm? tipo ambar para
evitar la descomposicién del peréxido de hidrogeno, conectado a una bomba peristaltica
que entregaba un caudal de 1,0 cm®min; un tanque de alimentacién de la solucion sintética
de MON conectado a una bomba peristaltica que ofrecia un caudal de 8,0 cm®min y un
aireador a un caudal de 32,5 cm®min. El reactor de lecho fijo consta de una columna
acrilica de 2,1 cm de diametro interno y una longitud de 32 cm, empacada con perlas
inertes de vidrio en el fondo y en el tope, un lecho de catalizador cuya altura varié segun
el disefio experimental mostrado en la Tabla 3-1; este tiene tres entradas en la parte inferior
para la alimentacion de las soluciones de H,O,, MON vy la corriente de aire y una salida en
la parte superior donde se obtiene el agua tratada que se recolecté en un tanque de 3,0

dms.

Cada corrida del disefio experimental se realiz6 bajo el siguiente procedimiento:
Inicialmente se prepararon las soluciones de MON y H20- a la concentracion requerida y
se empaco la columna segun la altura definida en el disefio experimental indicado en la
Tabla 3-1. El pH inicial de la solucion de MON se ajustd a un valor especifico y se midio la
temperatura inicial de la solucién de MON, luego se inici6 la alimentacién del reactor

ajustando los flujos a los valores anteriormente mencionados y se tomaron muestras de 20
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cm® a la salida del reactor cada 30 minutos durante 180 minutos para medir la
concentracion de COT y H,O, remanente.

Y

Reactor
de lecho
fijo

Agua tratada

Aireador

Bomba P1

Bomba P2

Figura 3-1: Montaje experimental reactor de lecho fijo

- Disefno estadistico experimental para la optimizacidon
del reactor de lecho fijo en régimen continuo.

Se ejecutaron 2 disefios experimentales secuenciales, resaltando que en este trabajo solo
se indica el dltimo que corresponde a la Tabla 3-1. El objetivo de correr dichos disefios es
obtener las condiciones de operacidbn que permitieran lograr mayores eficiencias de
mineralizacion de MON con el mayor aprovechamiento posible de H,O,. Dado que se
desconocia la region 6ptima de operacion se inicié con un disefio experimental de maxima
pendiente o ascenso rapido y con estos resultados se logré establecer la region donde

podrian encontrarse las mejores condiciones de operacion del reactor de lecho fijo.
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Figura 3-2: Concentracion de MON y de H»0; a la salida del reactor de lecho fijo del ensayo

1 (Tabla 3-1) en funcién del tiempo de operacion.To = 20,0 +/- 1.0 °C; presion atmosférica
=76 kPa; pHo = 7,2; Qumon = 8,0 cm®/min; [COT]o = 9,56 mg COT/dm?; Qunzo2 = 1,0 cm3/min

Establecidos los limites de los factores se definié un disefio central compuesto ortogonal-
rotable que permite una estimacion de los efectos cuadraticos y las interacciones de
segundo orden, asi como determinar la naturaleza no lineal de las variables de respuesta
y el efecto de los factores y las covariables sobre las respuestas. Los factores estudiados
fueron: relacién mg de H.02/mg COT (nivel alto =6,5, nivel bajo = 3,0) y Altura de Cama
de Catalizador (HCC) (nivel alto=22,0 cm, nivel bajo = 14,0 cm); las covariables (variables
no controlables) fueron: (To = 20,0 — 24,0 °C; pHo = 5,9 — 7,8; [COT]o = 6,63 — 13,7 mg
C/dm?®) y como respuestas eficiencia de mineralizacion de MON (gyoy) Y €ficiencia de

reaccion del H202 (&, 0,). El objetivo de la optimizacion fue maximizar las dos variables de
respuesta eyon Y €m,0,- En la Tabla 3-1 se muestra la matriz experimental con las

condiciones especificas de cada corrida, en total se realizaron 16 experimentos junto a la

concentracién de hierro lixiviado de la cual depende la estabilidad del catalizador.
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Tabla 3-1: Resultados del disefio experimental central compuesto (DOE 2) para el
reactor de lecho fijo en régimen continuo para mineralizacion de Materia organica Natural
mediante la tecnologia PCFH

No FACTORES COVARIABLES RESPUESTAS
Alturadela | mg H202/ | To pHo P &0 | FE Lix.
camade |mgCOT | (°C) [COTlo | MO o mg/dm?
catalizador (mg (%) (%)
(HCC) C/dm3)
(cm)

1 18 2,2 24 6,5 10,2 11,9 53,0 0,143
2 18 4,8 24 65 6,60 24,5 43,1 0,153
3 18 4,8 22 6.3 9,20 16,4 50.8 0,115
4 18 4,8 24 6.5 11,9 20,0 47,3 0,134
5 18 4,8 20 6.2 10,2 18,6 26,8 0,120
6 14 3 20 6.3 13,7 13,1 16,0 0,123
7 18 4,8 21 5.9 11,3 18,1 45,5 0,082
8 18 4,8 22 6.2 9,50 21,4 46,1 0,072
9 12 4,8 21 7.8 8,0 16,7 18,1 0,115
10 18 4,8 20 6.3 10,4 17,7 15,6 0,098
11 18 7,3 20 6.3 8,70 15,3 35,2 0,067
12 22 3 21 7.8 7,80 17,6 20,0 0,168
13 14 6,5 21 6.4 12,8 21,1 13,1 0,103
14 18 4,8 20 6.3 8,50 21,0 32,9 0,145
15 24 4,8 21 7.8 12,2 23,5 31,2 0,045
16 22 6,5 21 7.8 9,90 20.,6 54,9 0,147

En la Figura 3-2 se muestra el perfil dindmico del ensayo 1y se puede evidenciar que la

estabilidad del reactor se alcanz6 a partir del minuto 90, por ello, las eficiencias reportadas

en las Tabla 3-1 se calcularon como el promedio de las cuatro ultimas mediciones.

Ademas, se observa que el comportamiento dindmico de la concentracion de salida del

perdxido de hidrégeno tiene un comportamiento similar a la MON.
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3.2 Resultados y discusion

3.2.1 Caracteristicas mecanicas del catalizador Al/Fe-PILC
extruido

A las condiciones mencionadas en la seccion 3.1.1 se prepararon extruidos variando la
relacion altura/diametro (H/D), para ello se conservo el diametro en 3,0 mm y se vari6 la
altura en 3,0, 6,0 y 9,0 mm. En la Figura 3-3 se puede observar que la diferencia en la
eficiencia catalitica no fue significativa. La Tabla 3-2 muestra que las areas BET de los tres
conformados son muy similares y su diferencia solo se debe al &rea externa. En cuanto a
las propiedades mecanicas se observa que la relacion H/D igual a 2 tiene unas
propiedades de resistencia a la atricién y tenacidad mucho mas favorables comparadas
con los otros tamafios y que la resistencia a la compresiéon con respecto a la relacién H/D
1 es muy similar, por lo cual la relacién H/D 2 ofrece ventajas sobre las demas relaciones,
entre otras, porque la caida de presién en el lecho es menor que para un extruido de menor
tamafno. Por ello para realizar la optimizacion del reactor de lecho fijo se produjeron

conformados con las dimensiones didmetro de 3,0 mm y altura de 6,0 mm.

18-
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Figura 3-3: Efecto del tamafio del extruido sobre la eficiencia de mineralizacién de MON
en el reactor de lecho fijo.
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Tabla 3-2: Propiedades mecanicas y superficiales de los extruidos a distintas relaciones
H/D de los extruidos

. Area
. Res. - Tenacidad Atricion
ompresion : %) BET
H/D N) <) (m?lg)
1,0 127 0,0009154 1,64 77
2,0 121 0,0011325 1,45 76
3,0 95 0,0005572 2,14 75

Las areas superficiales obtenidas en el conformado utilizado para la optimizacion del
reactor de lecho fijo fueron de 76 m?/g, estos valores estan por debajo de los reportados
por Sanabria et al. [141], quienes obtuvieron 137 m?/g, y una resistencia a la compresion
de 38 N, por otro lado Mohino et al. [142] obtuvieron monolitos con area de 193 m?/g y una
resistencia a la compresion de 10,8.N. De esta manera, si bien en el presente estudio se
obtuvieron bajas areas superficiales, los valores de las propiedades mecénicas estan muy
por encima de lo reportado en los trabajos antes mencionados tal como se puede
corroborar en la Tabla 3-2, lo cual aseguraria alta estabilidad mecéanica del lecho,

caracteristica importante para largos periodos de operacion del reactor de lecho fijo.

3.2.2 Caracterizacion fisicoquimica del catalizador Al/Fe-PILC
extruido

Los patrones de difraccion de rayos X (Figura 3-4a) indican que espaciado basal doo:
aumento desde 1,59 nm hasta 1,67 nm, lo que significa que el material fue modificado. El
analisis térmico simultaneo ATD/ATG de los materiales CE y CEU (Figura 3-4a y 3-4h)
mostré un comportamiento térmico tipico en este tipo de catalizadores Al/Fe-PILC [75],
pérdida de masa inicial a temperaturas entre 90 y 94 °C y una segunda pérdida de masa
entre (360 °C - 527 °C) y (410 °C - 590 °C) junto con una sefial endotérmica a 457 °C y
545 °C para el CE y CEU respectivamente, correspondiente a la deshidroxilacion

estructural del mineral de arcilla.
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Figura 3-4: (a)Patrones de difraccion de rayos X (b) Isotermas de adsorcion (c) y (d)
Diagrama térmico simultaneo (ATD/ATG) del catalizador Al/Fe-PILC conformado (CE) y
del catalizador Al/Fe-PILC conformado utilizado (CEU)

Las isotermas de adsorcién-desorcion del material catalizador extrudido (CE) y catalizador
extrudido usado (CEU) se muestran en la Figura 3-4b. Tal como se puede observar, las
isotermas tienen baja microporosidad en el rango de baja presion relativa y que
corresponde a una isoterma tipo IV en el rango de alta presién relativa lo que indica la
presencia de mesoporos [75]. Sin embargo, si se observa la elevada histéresis entre las
ramas de adsorcion y desorcion del nitrégeno indica gque los pilares del material no estan

ordenados y se encuentran en distintas direcciones; lo anterior ocurre porque al combinar
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el catalizador intercalado con el aglomerante BV la estructura pilarizada se pierde en cierta
medida. Ademas, teniendo en cuenta que la superficie especifica y porosidad dependen
basicamente del espaciado interlaminar y la distancia entre pilares, la baja area superficial
de los extruidos podria ocurrir por la fuerza perpendicular que se hace sobre la mezcla
durante el proceso de extrusiéon donde muchos poros se ven taponados.

3.2.3 Evaluacion del tipo de régimen de operacion del reactor
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Figura 3-5: Mediciones de la distribucién de tiempo de residencia del reactor de lecho fijo

De acuerdo a los distintos tipos de régimen se pudo observar que el reactor se encontraba
con un régimen de flujo burbujeante donde la fase liquida se encontraba en forma continua
[136]. En la Figura 3-5 se observa que a medida que se disminuye el caudal de agua se
incrementa el pico de concentracion, es decir que el sistema tiende hacia el régimen flujo
piston y un incremento del flujo de agua o de aire hace que el pico de concentracion
disminuya, esto resultados son similares a los encontrados por Wancho et al. [143]. Asi,
con la metodologia de distribucion de tiempos de residencia se verifico que durante la
operacion del reactor de lecho fijo no se tenia un modelo de flujo piston si no que siempre
se presentd una mezcla axial, El grado de dispersién puede medirse en términos del
numero de Peclet , el cual para un caudal de agua de 6,0, 9,0 y 12,0 cm?3/min con flujo de

aire constante fue de 1,51, 1,27 y 0,93 respectivamente, es decir que a medida que se
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incrementa el caudal el nimero de Peclet disminuye lo cual significa una mayor dispersién
axial sobre el reactor. Asi mismo, los tiempos de residencia encontrados para los caudales

antes MONbrados fueron de 9,8, 9,04, 8,7 min respectivamente.

3.2.4 Estabilidad y redso del catalizador

La estabilidad de éste tipo de catalizadores depende principalmente de las propiedades
texturales y la lixiviacion del metal activo, en éste caso del Fe. En términos de hierro
lixiviado, no se observo una pérdida significativa de la actividad catalitica del catalizador
conformado con el redso. En la Figura 3-6 se puede ver que la mayor cantidad de hierro
lixiviado ocurre en las primeras corridas con una pérdida que en maximo corresponde al
0,026 % ; teniendo en cuenta que autores como [105,106] reportan porcentajes de hierro
lixiviado de hasta 0,52 % para catalizadores conformados empleados en reactores de lecho
fijo, se puede inferir que la cantidad lixiviada del catalizador conformado utilizado en este

trabajo no es significativa.
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Figura 3-6: Hierro lixiviado del catalizador Al/Fe-PILC conformado en las corridas
consecutivas para mineralizacion de MON en el reactor de lecho fijo, correspondientes a
puntos centrales en el factor carga de catalizador del disefio experimental (Tabla 3-1)
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En las primeras corridas se observa mayor cantidad de hierro lixiviado, pero va
disminuyendo a medida que avanza el tiempo de uso. A pesar a que el catalizador
conformado estd sometido a un desgaste continuo por atricion y debilitamiento por la
inmersion prolongada en agua, la concentracién de hierro en el efluente del reactor de
lecho fijo se mantiene claramente por debajo del maximo permitido en la normatividad
Colombiana [9]; igualmente, bajo tales concentraciones se puede afirmar con seguridad
gue no existe un aporte catalitico tipo Fenton homogéneo que aporte significativamente a
la degradacion de MON vy, por tanto, el proceso fue preponderantemente activado
heterogéneamente [131].

3.2.5 Optimizacion de las condiciones de operacion en el reactor
de lecho fijo de régimen continuo para la mineralizacion de
MON

- Efecto del pH

Los ensayos fueron llevados a cabo en valores de pH entre 59 y 7,8 simulando las
condiciones cercanas a agua superficial; encontrando que bajo las condiciones estudiadas
la variable pH no afecto a las respuestas eficiencia de mineralizacion de MON &yoy Y de
reaccion del H.O2 ¢4,0, Ya que el p-valor fue de 0,62 y 0,55 respectivamente, estos
resultados son similares a los reportados por Molnar et al. [68], ellos encontraron que la
eficiencia de la eliminacién de COD en el rango de pH de 6 a 8 es casi constante y que el
valor 6ptimo esta en un pH de 5,0, este valor es diferente en las condiciones 6ptimas para
la eliminacion de otros contaminantes como los compuestos fendlicos, donde

generalmente el rango esta entre 3,5 a 3,7 [66,67].

- Efecto de latemperatura

La temperatura no fue una variable controlada, solamente se registré y correspondia a un
valor cercano a la temperatura ambiente de cada experimento. Asi el rango estudiado fue
muy estrecho y correspondié a valores entre 20y 24 °C. Segun, los resultados de analisis

ANOVA el p-valor para la temperatura para las dos respuestas eyoy, Y €n,0, fue de 0,69 y

0,125 respectivamente, indicando que la variable temperatura no tuvo efecto en la

velocidad de reaccion de mineralizacién de la MON y de reaccion del H20,.
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Tabla 3-3:Efecto de las covariables sobre las respuestas ey oy Y €x,0, €N t€rminos de los

p-valor y las condiciones Optimas para cada respuesta en la optimizacion del reactor de
lecho fijo.

Respuestas

Evon €0,
Covariables p-valor
T 0,698 0,125
pH 0,621 0,558
[COT]o 0,386 0,588
Factores Condiciones Optimas
[HCC]éptimo (Cm) 23,6 22,7
[H202/COT] sptimo  (Mg/MmQ) 4,82 7,28
Valor optimo esperado 22,7 52,9
Prueba de falta de ajuste ( p-valor) 0,73 0,43
Coeficiente de determinacion R? (%) 66,8 47,8

- Efecto de la concentraciéon de MON en la corriente de
entrada del reactor de lecho fijo

La concentracion de materia organica natural fue evaluada entre un rango de [COT]o =

6,63 — 13,7 mg C/dm?). Segun la Tabla 3-3 el p-valor para las respuestas oy Y &n,0, fUE

de 0,72 y 0,58 indicando la covariable [COT]o no las afecta. La disminucion en la tasa de
mineralizacion del contaminante depende de si se difunde y se adsorbe irreversiblemente
en los sitios activos del catalizador. La velocidad de difusién sera gobernada por el tamafio
de los poros, el tamafio molecular, la concentracion del soluto y la temperatura [144]. El
aumento de la relacién entre el tamafio molecular y el tamafio hace que la velocidad de
difusién disminuya exponencialmente y debido a que el tamafio del MON es bastante alto,
se espera que la difusién sobre los poros internos del catalizador sea bastante baja y que
el H,O; tenga una mayor probabilidad de acceder los sitios activos del catalizador aun

cuando se tenga un incremento en la concentracion de la MON sobre el medio de reaccion.
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- Influencia de la dosis de H;0, a la entrada del reactor y
de la carga de catalizador en la eficiencia de
mineralizaciéon de la MON

Para realizar el estudio del efecto de la dosis de alimentacién del H,O. sobre las dos
respuestas estudiadas en reactor de lecho fijo, se definio la relacion mg de H,O./mg de
COT entre las dos corrientes de entrada de H>O2> y MON. En la Figura 3-7a y 3-7b se
indican las eficiencias de mineralizacion de MON (eyoy) y de reaccion del H.O2 (&, 0,) las
cuales se encuentran normalizadas de 0,0 a 100 %; se observa que a bajas dosis de H20-
la eficiencia es baja en cuanto a mineralizacion de MON vy reaccion de H>O,, lo anterior
ocurre ya que a menores concentraciones de H.O> no existe un gradiente de concentracion
del agente oxidante suficientemente alto que permita la transferencia de masa desde el

seno del fluido hasta los sitios activos ubicados en el interior del catalizador.

De igual forma, de acuerdo a las propiedades texturales, los conformados tienen una baja
microporosidad lo cual repercute en altas resistencias de masa intraparticula [145,146] y
por ello para que ocurra la reaccién catalitica hacia la formacién de los radicales HO« deben
existir altas concentraciones en el medio para incrementar el potencial de difusion del H20-
hacia los poros internos de los conformados cataliticos, esto se observa en la Figura 3-7b
donde a bajas concentraciones de H»O; y una altura de 24 cm se obtienen eficiencias de
reaccion del H.O, menores al 15 %, es decir que no reacciono por a la alta resistencia a la

difusion interna.

Por otra parte, la Figura 3-7b muestra que en altas concentraciones del agente oxidante,
este se consume no solo en producir radicales OHe, sino también en reaccionar con los
mismos, en este punto de operacion a pesar que la eficiencia de reaccion de H.0; es alta,
la eficiencia de mineralizacibn de MON solo logra 20 %. El fendmeno del efecto
“scavenger” en este tipo de sistema reaccionante también ocurre en el reactor de lecho
fijo, aunque las concentraciones del H.O, son mas elevadas comparadas con un reactor
CSTR [134], en este ultimo no existen problemas de transferencia de masa externa por los

altos régimenes de agitacion y por el pequefio tamafio de particula del catalizador.
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Figura 3-7:Superficies de respuesta optimizadas para la respuesta (a) eyon (b) £x,0, COMO

funcion de los factores experimentales: altura de la cama de catalizador y dosis de peroxido
de hidrégeno

Las Figuras 3-7a y b muestran que la altura de la cama del catalizador tiene siempre un
efecto positivo respecto a la eficiencia de las dos respuestas siempre que las condiciones
del agente oxidante sean las indicadas. Asi, si la concentracion del H.O; a la entrada
cumple con ser lo suficientemente alta para que exista transferencia de masa desde el
seno del liquido hasta los centros activos del catalizador logrando activar el H.O, pero que
no consumiendo los radicales HO- formados; entonces esta condicion es la 6ptima donde
velocidad de mineralizacion de MON es alta y el reactor de lecho fijo opera eficientemente.

En dicha condicién de dosis de H.O- en la corriente de entrada, el reactor de lecho fijo
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puede alcanzar eficiencias de mineralizacion de MON cercanas al 25 % con un tiempo de
residencia de 9,2 minutos.
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Figura 3-8:Perfil de concentracion axial del peréxido de hidrégeno en el reactor de lecho
fijo en régimen continuo. To = 20,0 +/- 1,0 °C; presion atmosférica = 76 kPa; pH = 6,2; Quon
= 8,0 cm®min; [COT]o = 9,45 mg COT/dm3; Q202 = 1,0 cm®/min; [H202]o =635 mg/dm?;
HCC =28,0 cm

Debe tenerse en cuenta que aungue se tenga una condicion adecuada en la concentracion
de entrada de H»0;, a medida que el H,O: va reaccionando su concentraciéon en la
direccién axial va disminuyendo y en la parte final del reactor su concentracién ya no es la
propicia para seguir produciendo radicales OHe, dejando un porcentaje de la cama del
catalizador como zona muerta, asi tomando un plano de la Figura 7a en el factor mg de
H.0./mg de COT = 4,8 se observa que la pendiente de la superficie de respuesta g0y €S
mas creciente entre 14 y 20 cm que entre 20 y 24 cm, indicando que después de 20 cm la

cama de catalizador ya no es aprovechada adecuadamente.

Con el fin de observar el efecto del cambio de la concentracion del H-O, en la direccion
axial del reactor, se midi6 su concentracion a diferentes alturas después de los 150 minutos
de operacién. En la Figura 3-8 se puede ver que entre la seccién longitudinal de 7,0y 17,0
cm la pendiente de la curva concentracién en funcion de la altura del reactor es mas

pronunciada indicando un alto consumo y que después de los 17 cm la pendiente tiende a
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ser constante lo que demuestra que sobre esta seccion del reactor no existe un consumo
del H20, porque la concentracion no es lo suficientemente alta para lograr superar la

resistencia a la transferencia de masa intraparticula.

- Condiciones 6ptimas de operacion paralaremocion de
MON en el reactor de lecho fijo de régimen continuo

Para realizar la optimizacion multirespuesta se construyeron modelos lineales de segundo

orden para cada respuesta. En la Ecuacion 3.1 y 3.2 se indican los modelos estadisticos.

Eyon = —27,0026 +1.234[HCC] +0.367783[H,0, ]

—~0,005073[HCCY? —0,00076[H,0,]* 3.1)
£0, = ~66,8462 +16,0265[HCC] - 0,7081H,0, ]

—0,5641[HCCY® +0.03934[HCC][H,0, ] (3.2)

Los coeficientes (R?) para cada modelo de g0y Y €n,0, SON de 67 y 47 % respectivamente,
lo cual indica en el caso del modelo de e¢y,0, que este logra explicar los datos

experimentales en al menos un 47%; de igual manera teniendo en cuenta que el p-valor

de la prueba de falta de ajuste fue 0,414 para el modelo 4,0, y 0,726 para el modelo

evon S€ comprueba que los modelos seleccionados fueron adecuados para los datos
observados. Con los modelos desarrollados se realizé la optimizacion de mudltiple
respuesta mediante la funcién deseabilidad, la cual incorpora las dos respuestas antes
mencionadas para obtener las mejores condiciones con las que se cumpla: a) que el
peréxido de hidrégeno sea consumido para eliminar la materia organica natural y no para
reacciones competitivas b) que ofrezca condiciones de altura efectiva de la cama de
catalizador con las que éste logre reaccionar eficientemente con el H,O, evitando una
seccion adicional del catalizador conformado donde se convierta en una zona muerta del

reactor de lecho.

En la Tabla 3-3 se encuentran las condiciones en los factores experimentales si solo se

considerara la optimizacion de la respuesta eyon Y €n,0, POr separado. De esta manera,

para la optimizacion de mutiples respuestas se trabajo con los modelos de optimizacion
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mostrados en las ecuaciones 3.1y 3.2 y se incorporaron en la funcion deseabilidad dando
igual ponderacion ambos modelos. La Figura 3-9 muestra que el valor éptimo general llego
a 0,73, lo cual significa que al combinarlas se alcanz6 un 73 % de conformidad con la meta
deseada bajo los siguientes valores de los factores experimentales: altura de la cama de
catalizador de 21,8 cm y dosis de H,O, de 5,9 mg de H.O,/mg COT. Este conjunto de
condiciones corresponde a la combinacién mas eficiente en los niveles de los factores que
conducen a una respuesta Unica combinada de maximo rendimiento de mineralizaciéon de
la materia organica natural junto al mayor aprovechamiento del H,O, hacia la
mineralizacion; en estas condiciones se puede establecer una altura util de la cama de
catalizador sin que exista una zona adicional de catalizador conformado en desperdicio.
De acuerdo a los resultados para lograr mayores eficiencias de mineralizacién se debe
incrementar la altura de la cama de catalizador, pero la alimentacion del H.O. debe
realizarse aproximadamente cada 20 cm de manera que la concentracion del H.O, no
decaiga y la reaccion de produccion de radicales HO. siga ocurriendo para lograr eliminar

mas moléculas de MON.

L
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Figura 3-9: Superficie optimizada de multiples respuestas en la mineralizacion de MON
sobre el reactor de lecho fijo (funcion deseabilidad maximizada en eyoy Y €g,0,) para la

mineralizacion de MON en el reactor de lecho fijo mediante PCFH con catalizador Al/Fe-
PILC extruido.
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Figura 3-10:Eliminacién de MON en condiciones Optimas del reactor de lecho fijo en
régimen continuo para las respuestas cor Y €y,0, To = 20,0 +/- 1,0 °C; presion atmosférica
=76 kPa; pH = 7,2; Qwon = 8,0 cma/min; [COT]o = 10,0 mg COT/dm?3; Q202 = 1,0 cm®/min;
[HzOz]o=472 mg de H,Oz/dm?

Con las condiciones sugeridas por la optimizacion estadistica se llevd a cabo un
experimento adicional con las siguientes condiciones: T=18°C,pH=7,0y [COT]o =10,0
mg/ dm®. Como se muestra en la Figura 3-10, la eliminacién de COT fue del 24,3%, junto
con un 51,2 % de eficiencia de reaccion del H.O, (mediciones promedio a 120, 150 y 180
minutos de operacion de cada respuesta). Los resultados demuestran que la eliminacion
de materia organica natural mediante el proceso PCFH sobre un reactor de lecho fijo con
catalizador Al/Fe-PILC extrudido en tamafio de didmetro 3 mm y altura de 6 mm es
altamente significativa a condiciones de pH neutro y temperatura ambiente ya que se
logran conseguir remociones cercanas al 25 % con un tiempo de residencia de 9,2 minutos
lo cual lo hace un proceso con potencial escalamiento. Ademas, resulta ser mas econémico
en operacién si se compara con los resultados de Moncayo et al. [72] quienes reportaron
un 15 % de mineralizacion un proceso Foto-Fenton régimen semi-batch con condiciones
de operacion dosis de H>0, (mg de H.0./mg de COT) de 8,4, una radiacion de 600 W/m?
y con un tiempo de residencia de 180 minutos, por otra parte el estudio realizado por Gerrity
et al. [83] aplicando fotocatdlisis sobre aguas superficiales en un reactor flujo pistén con
recirculacion continua (semi batch) con una concentracién de [TiO]:1,0 g/dm?, radiacion
de 70 W/m? y tiempo de residencia de 10 minutos logra obtener eficiencias de

mineralizacién del 50 %. Cabe anotar que los estudios hasta ahora reportados son en
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régimen semibatch o batch, por tanto, lograr obtener eficiencias cercanas al 25 % en
mineralizacién en régimen continuo y sin la aplicacién de radiacion (costo de operacion)
se convierte en un resultado bastante importante en la aplicacion de mineralizacién de
MON en régimen continuo con un catalizador Al/Fe-PILC altamente estable quimica y

mecanicamente.

3.3 Conclusiones

La aplicacion de la peroxidacion catalitica en fase hiumeda sobre un reactor de lecho fijo
en régimen continuo con una cama de lecho de catalizador extruido tipo Al/Fe-PILC para
la mineralizacion de un patron sintético de materia organica natural fue optimizado
mediante herramientas estadisticas de disefio experimental y metodologia de superficie
multirespuesta con condiciones bastante similares a agua superficial en términos de pH,
temperatura y concentraciéon de MON de entrada. Las remociones maximas de COT y de
H.O, reaccionado fueron de 24 % y 51,2 %, respectivamente, bajo presion atmosférica,
temperatura ambiente (~20,0 °C +/- 2,0 °C) y pH neutro. Este sistema catalitico constituye
una aplicacién bastante promisoria en perspectivas de un mayor escalamiento porque el
tiempo de residencia fue de solo 9,2 minutos. Asi mismo, el catalizador a pesar de tener
una baja area superficial presento altas propiedades mecanicas junto a una baja lixiviacion
de hierro que aseguran un buen desempeno catalitico en largos tiempos de operacion del

reactor de lecho fijo.






4.0ptimizacion de la tecnologia PCFH en el
reactor de lecho fluidizado de régimen
continuo

La fluidizacion ocurre cuando pequefias particulas sélidas son suspendidas por una
corriente de un fluido que se dirige de abajo hacia arriba venciendo el peso de las mismas,

el fluido puede ser liquido, gas o los dos al mismo tiempo.

El reactor de lecho fluidizado (RLF) con corriente gaseosa se puso en marcha por primera
vez en la industria en 1922 por de Fritz Winkler utilizado para la gasificacion del carbén,
pero la fluidizacién con liquidos solo se hizo de manera rigurosa por Handley en 1966 [147]
.El RLF ha demostrado ser un reactor eficaz en las aplicaciones de procesos de oxidacion
avanzada [148] y en procesos biologicos para el tratamiento de aguas residuales [149,150].
Su gran aplicacién en varios campos se debe a que logra poner en contacto intimo una
fase solida que puede ser un catalizador o biomasa con los contaminantes objetivos. La
gran turbulencia generada durante la fluidizacion permite altas transferencias de masa
junto a una mezcla uniforme [151], igualmente, en procesos en continuo permite una facil
recuperacion catalizador, por ello el proceso de Peroxidacion catalitica en fase humeda

gue corresponde a un Fenton heterogéneo podria verse mejorado utilizando un RLF.

Aunque, el RLF también posee algunas desventajas serias, por ejemplo, los sélidos al ser
mezclados rigurosamente a través del desgaste pueden producir solidos mas finos. La
atricion y el arrastre de polvos pueden convertirse en un grave problema operacional. Asi
mismo, si se tiene una alta mezcla el reactor puede RLF puede operar como un CSTR con
tiempos de residencia variables, las deficiencias pueden o no resolverse mediante el
disefio [151], existen revisiones que han tratado de establecer parAmetros de disefio
[149,152] pero muchas incognitas de la operacion deben resolverse a través de la

experimentacion, ya que el modo de mezcla y los fenbmenos de transporte asociados en
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RLF trifasicos dependen del flujo predominante, la distribucién de las fases, la
configuracion geomeétrica (relacion diametro externo/diametro del deflector), propiedades
de los fluidos y concentracion de los sélidos en suspension [153]

Por lo anterior, a pesar de las amplias aplicaciones de RLF en el tratamiento de aguas
residuales a través de procesos de oxidacién avanzada su operacion todavia plantea
desafios significativos [2], mas aun el conocimiento en el uso de un RLF en la
mineralizacién de MON mediante Fenton Heterogéneo no presenta reportes [5]. Por tanto,
en el presente capitulo se pretende poner en marcha un reactor de lecho fluidizado y
optimizar las condiciones de operacion en cuanto a la dosis de alimentacion del peréxido
de hidrogeno al reactor y la concentracion de catalizador en el medio de reaccion para

maximizar el porcentaje de mineralizacion de MON y de reaccion del H20,.

4.1 Materiales y métodos

Figura 4-1: Catalizador Al/Fe-PILC en forma de microesferas después de 3 horas de
operacion en el RLF

Para la operacion del RLF se planteé utilizar catalizador Al/Fe-PILC en forma de
microesferas con las relaciones: g Catalizador/g Aglomerante: 50/50; g liquido/g Sdlido:
60/50. En la Figura 4-1 se observa el catalizador en forma de microesferas después de 3
horas de operacion. El elevado régimen de turbulencia en el reactor de lecho fluidizado
provoca un gran desgaste de las particulas, de manera que el porcentaje de atricién

alcanzo un 9 %; por ello se decidié que el reactor RLF debia operar con catalizador de
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tamafo de particula 0,30 mm el cual es el mismo que fue utilizado en la optimizacién del

reactor slurry en régimen continuo para la mineralizacion de MON.

4.1.1 Experimentos cataliticos parala optimizaciéon de laremocion
de MON en el reactor de lecho fluidizado de régimen continuo

- Métodos de analisis de los test cataliticos.

En todos los ensayos utilizados para la optimizacion del reactor de lecho fluidizado se
utilizé soluciones de MON sintética preparadas segun lo descrito en la seccién 2.2.1 y
durante los ensayos se hizo seguimiento sobre la corriente de salida del reactor de
parametros como carbono organico total, peréxido de hidrégeno y hierro lixiviado. Los

métodos de medicién de dichos parametros se indican en la seccién 2.2.1.

- Estudio del régimen hidrodinamico

Para observar la expansién y la fraccion volumétrica de aire se evalué el cambio de la
altura que presenta el sistema trifasico en funcién de cantidad de aire inyectada, con
caudales entre 4,0 a 40 dm®/min y una concentracion en el reactor de 12,0 g de catalizador
Al/Fe-PILC/dm? de tamafio de particula de 0,3 mm. La expansion del lecho esta dada por
la diferencia de volumenes entre el lecho aireado y sin aireacién, pudiendo ser determinada
la variacion de la altura promedio por cada caudal de aire. El volumen de liquido contenido
en la columna sin aireacion es la altura de la columna de agua (hi) por el area la seccién
transversal del reactor y el volumen expandido es la altura de la columna del sistema
trifasico expandida por el area transversal del reactor, por tanto, la fraccion volumétrica de

aire estd dada por la Ecuacion 4.1

Hj

” (4.1)

&y =

Uno de los pardmetros mas importantes en el RLF es la velocidad minima de fluidizacién
(Umy) el cual esta relacionado con el requerimiento energético y es posible optimizarla
mediante la relacion diametro del deflector/diametro del reactor [153]. Existen expresiones

para el calculo de U,y mediante liquido como las mostradas en la Ecuacion 4.2'y 4.3 [149].
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Aunque para sistemas trifasicos no existen expresiones muy exactas, se tienen algunas

expresiones como la Ecuacion de Zhang et al. [154]

Uny ==+ (33,72 + 0,0408 + G,)° ~ 33,7) (4.2)
*deq
Umf — 16,50M (4.3)
u
G, = dgq * —pLz*(S_l)*g

pp
Donde:

G,: Numero de Galileo, adimensional

d.q: Diametro equivalente del material de lecho
p.. Densidad del agua

S: Peso especifico del material de lecho

u: Viscosidad cinematica agua

g: Aceleracion de la gravedad

Por ello, la velocidad minima de fluidizacion fue medida observando el punto donde se
logré expandir las particulas. Las mediciones del caudal se realizaron con un rotametro

Instrumatic que posee un rango de 0 a 50 SCFH.

- Experimentos cataliticos en el reactor de lecho de
fluidizado de régimen continuo

El esquema del montaje del reactor de lecho fluidizado donde se realizaron las corridas
experimentales se indica en la Figura 4-2, este tiene un tanque de alimentacién de H20-
de 500 cm? tipo &mbar para evitar la descomposicion del peréxido de hidrégeno, conectado
a una bomba peristaltica que entrega una caudal de 2,0 cm®min; un tanque de
alimentacion de la solucién sintética de MON conectado a una bomba peristaltica que
ofrece un caudal de 96,2 cm®min y un aireador a un caudal de 15 dm? /min. El reactor de

lecho fluidizado consta de una columna acrilica de 14,0 cm de diAmetro interno y una
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longitud de 70 cm; con un deflector en su parte interior de 5,5 cm de didmetro y en su parte
inferior termina en forma conica tal como se observa en la parte derecha de la Figura 4-2,
con tres entradas en la parte inferior para la alimentacion de las soluciones de H,O,, MON
y la corriente de aire y una salida en la parte superior donde se obtiene el agua tratada que
se recolecto en un tanque de 30 L. Dentro del reactor se depositaba el catalizador segun
la concentracion definida en la Tabla 4-1, por ejemplo para el experimento uno menciona
una concentracion de 9,5 g/dm?3. Cada corrida del disefio experimental se realizé bajo el
siguiente procedimiento: Inicialmente se prepararon las soluciones de MON y H,O; a la
concentracion requerida y se adicioné el catalizador Al/Fe-PILC segun la concentracion
definida en el disefio experimental indicado en la Tabla 4-1. El pH inicial de la solucion de
MON se ajustoé a un valor especifico y se midi6 la temperatura inicial de la solucién de
MON, luego se inici6 la alimentacion del reactor ajustando los flujos a los valores
anteriormente mencionados y se tomaron muestras de 20 cm? a la salida del reactor cada

30 minutos durante 180 minutos para medir la concentracion de COT y H»O, remanente.

RLF

Agua tratada

[ e
v
% [ |
Bomba P1 /‘ Bomba P2
Aireador

Figura 4-2: Montaje experimental del reactor de lecho fluidizado
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- Disefo estadistico experimental para la optimizacion
en reactor de lecho fluidizado de régimen continuo

Con las condiciones de operacion optimizadas del reactor slurry y del lecho fijo se
establecieron los niveles de los factores experimentales para la optimizacion del reactor de
lecho fluidizado. Asi, se corri6 un disefio experimental central compuesto ortogonal-rotable
con el fin de obtener las condiciones de operacion que permitieran lograr mayores
eficiencias de mineralizacion de MON con el mayor aprovechamiento posible de H,O.. Los
factores estudiados fueron: relacion mg H-O2/mg COT (nivel alto =4,0, nivel bajo = 1,8) y
concentracion de catalizador Al/Fe-PILC (nivel alto=12,5 g/dm?3, nivel bajo =6,5 g/dm?); las
covariables (variables no controlables) fueron: (To = 16,0 — 24,0 °C; pHo = 6,3— 8,4; [COT]o
= 8,6 — 17,4 mg C/dm?) y como respuestas: eficiencia de mineralizacion de MON (&cor) Y
eficiencia de reaccion de H.O: (g, 0,). El objetivo de la optimizacion fue maximizar las dos
variables de respuesta y en cada experimento se midié la concentracion de hierro lixiviado

para determinar la estabilidad del catalizador.
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Figura 4-3: Concentracién de MON y de H:0- a la salida del reactor de lecho fluidizado
del ensayo 1 en funcién del tiempo de operacién: To = 20.0; presién atmosférica = 76 kPa;
pH = 7,5; Qwon = 96,2 cm®min; [COT]o = 13,2 COT/dm?3; Quz02 = 2,0 cm®/min
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Segun la Figura 4-3 se logré evidenciar que la estabilidad del reactor se alcanz6 a partir
del minuto 100, por tanto, las eficiencias reportadas en las Tabla 4-1 se calcularon como
el promedio de las ultimas tres mediciones utilizando las ecuaciones 2.10y 2.11.

Tabla 4-1: Resultados del disefio experimental central compuesto para el reactor de lecho
fluidizado en régimen continuo para mineralizacion de Materia organica Natural mediante
la tecnologia PCFH

Corrida FACTOR COVARIABLE RESPUESTA
[Al/Fe-PILC) mg H2O,/ T pH [COT]o c & [Feliixiviado
(g cat/dm?®) mg COT (°C) (mg MON H20, mg /dm?3
C/dm?3) (%) (%)

1 9,5 2,9 17,4 7,5 13,2 24,5 47,2 0,298
2 9,5 2,9 16,5 7,2 11,6 27 51,2 0,215
3 6,5 4,0 18,3 6,8 15,2 15 32,3 0,179
4 12,5 4,0 18,2 7,9 17,4 18,1 44,1 0,185
5 13,7 2,9 17,4 7,1 9,5 15,4 55,2 0,137
6 9,5 1,34 18,9 7,2 12,1 20,7 51,2 0,128
7 9,5 2,9 24 6,4 9,9 42,9 58,9 0,114
8 9,5 2,9 24 7 16,3 46,6 69,4 0,103
9 9,5 2,9 23,9 6,5 10,2 53,6 63,5 0,143
10 9,5 4,45 17,2 6,3 11,6 16,5 37,2 0,111
11 12,5 1,8 21 6,9 9,9 18,2 45,2 0,142
12 9,5 2,9 23 7,6 12,8 39,9 57,8 0,124
13 6,5 1,8 16 7,3 11,7 18,3 39,2 0,106
14 9,5 2,9 22,5 7,7 12,6 39,7 65,7 0,094
15 9,5 2,9 23 6,6 8,6 58,2 69,4 0,106
16 5,23 2,9 24 8,4 11,6 41,6 46,3 0,102
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4.1 Resultados y discusion

4.1.1 Evaluacion del tipo de régimen de operacién del reactor.

Para sistemas de fluidizacion trifasicos, existen dos fendbmenos pertenecientes a la
hidrodindmica macroscopica el primero es la contraccion de la cama cuando solo existe
liquido y el siguiente es la cama en movimiento. El catalizador Al/Fe-PILC se caracteriza
por tener un gran contenido de hierro que le confiere unas leves propiedades magnéticas
de atraccion entre las particulas, por ello el flujo de aire debe vencer ademas del peso de
las mismas la atraccion entre ellas. En Figura 4-4 se indica el mapa de régimen de flujo a
medida que se incrementd el caudal de aire, el movimiento de lecho es causado por
fendmenos superficiales que involucran burbujas finas unidas a las particulas y la
formacion subsiguiente de una capa de burbujas finas debajo de los sélidos que les

permiten ascender [154].

(@) (b) (©) (d) (e) (f)

Figura 4-4: Mapa de régimen de flujo para el lecho fluidizado trifasico

Como se aprecia en la Figura 4-2, el reactor de lecho fluidizado utiliza un deflector circular
en su parte interior, que permite una fluidizacion con un menor consumo de aire, de hecho
esta configuracion logra la recirculacion de las particulas del s6lido desde la parte interna
hacia la parte externa, lo cual es debido a la diferencia de presién hidrostatica y de
velocidad entre las dos secciones. Asi mismo, se observé que un gran caudal de aire hace
gue la velocidad de subida de las particulas sea mucho mayor que la de descenso y en
esta condicién el sistema alcanza una mayor dispersién de las particulas cataliticas en

todo el volumen del reactor (Ver Figura 1-3 f).
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Si bien la velocidad de fluidizacion puede ser medida mediante la curva de caida de presion
en funcién de la velocidad del fluido, en este trabajo se midi6 indirectamente mediante el
caudal de aire inyectado que lograba la suspension de las particulas. El valor encontrado
experimentalmente fue de 0,043 m/s, en cambio si se utiliza la Ecuacion 4.2 y sabiendo
que la densidad del catalizador Al/Fe-PILC es de 1,315 g/cm® el resultado es de 0,01475
m/s muy inferior al encontrado experimentalmente. Existen muchas ecuaciones propuestas
para calcular la velocidad minima de fluidizacion en sistemas trifasicos [155-157], pero
estas requieren de la caracterizacion de varios parametros del sistema y pese a ello la

respuestas siempre tienen un error asociado mayor al 15 %.
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Figura 4-5: Fraccion volumétrica de aire en el sistema trifdsico agua, aire y catalizador
Al/Fe-PILC

Para lograr una excelente recirculacion de las particulas cataliticas se debe incrementar el
flujo de gas, pero una excesiva alimentacién de aire puede provocar un incremento en la
fraccién volumétrica de aire y el fenbmeno de coalescencia que corresponde a la unién y
formacion de burbujas de mayor tamafio es mas frecuente. Tener burbujas de gran tamafio
no beneficia a los procesos de transferencia de masa del CO; producto de la mineralizacién

de la MON desde la fase liquida a la fase gaseosa y en direccion inversa del O, este Gltimo
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ayuda al proceso de oxidacion de los subproductos del contaminante [134]. En la Figura
4-5 se indica la fraccion volumétrica de aire, al principio el caudal es demasiado bajo y por
ello la expansién es cercana a cero luego se alcanza la velocidad de fluidizacion y el lecho
empieza a expandirse sin alcanzar una homogenizacion completa, después de los 20
dm?®min (Figura 1-3 e), el sistema alcanza un sistema dinAmico donde existe una
recirculacion del catalizador desde el deflector interior donde ascienden las particulas a

una alta velocidad hacia el exterior donde descienden a una menor velocidad.
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Figura 4-6: Distribucion de tiempo de residencia de la fase liquida en el reactor de lecho
fluidizado a diferentes caudales de aire

El RLF en la parte superior contenia una malla de 0,18 mm de apertura que prevenia la
salida del catalizador, por ello mediante trazadores solo se hizo el estudio de distribucién
de tiempo de residencia de la fase liquida. Para la interpretacién dinamica de mezclado en
lechos fluidizados trifasicos han propuesto diversos autores la aplicacion del modelo de
dispersién axial [158] que tiene asociado al numero de Peclet [143]. En la Figura 4-6 se
indica la distribucion del tiempo de residencia (DTR) de la fase liquida a distintos caudales
de aire. A menor caudal de aire la curva DTR tiende hacia el modelo de flujo piston, pero
por la recirculacion del solido en el sistema tiene una alta dispersion axial, asi para los

caudales de 10, 15y 20 dm®min, el nimero de Peclet tuvo un valor de 0,23, 0,19 y 0,14,
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en estas condiciones a pesar de existir un alto régimen de mezcla las concentraciones de
los componentes deben variar axialmente con un perfil leve [138,159]. En cuanto al tiempo
de residencia, este disminuye a medida que incrementa el caudal de aire porque al existir
una mayor fraccion volumétrica de aire el volumen util del reactor disminuye. El tiempo de
residencia para los caudales antes mencionados fue de 92,3, 89,4 y 74,8 minutos
respectivamente. Segun lo anteriormente mencionado se eligi6 como caudal de operacion
del reactor de lecho fluidizado un caudal de 15,0 dm®/min, con este flujo de aire se realizé
la optimizacion de los parametros de operacion en cuanto a la dosis de H;O; y

concentracion de catalizador.

4.1.2 Estabilidad y retso del catalizador

0,35

0,30

1 2 6 7 8 9 10 12 14 15
Corrida (#)

Figura 4-7: Hierro lixiviado del catalizador Al/Fe-PILC en las corridas consecutivas para la
mineralizacion de MON en el reactor de lecho fluidizado, correspondientes a puntos
centrales en el factor concentracion de catalizador del disefio experimental (Tabla 4-1)

En términos de hierro lixiviado, no se observa una pérdida significativa de la actividad
catalitica del catalizador Al/Fe-PILC. En la Figura 4-7 se puede ver que la mayor cantidad
de hierro lixiviado ocurre en las primeras corridas con una pérdida alrededor de 0,28
mg/dm?®y luego se estabiliza por debajo de 0,15 mg/dm?. Si se compara los datos de hierro

lixiviado del reactor de lecho fluidizado con los resultados del reactor de slurry se puede
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constatar que el porcentaje de hierro lixiviado es mayor en un 0,38 %, causado por un
mayor régimen de recirculacion del catalizador. Asi mismo, comparando con la cantidad
de hierro lixiviado de otros estudios el porcentaje es menor a los resultados de Queiros et
al [17] quien reporta un 0,13 %, Esteves et al. [103] un 0,36 % y Zazo et al. [46] menor al
1%. Se debe tener en cuenta que el hierro lixiviado se debe a hierro no estructural ya que
si se observa en la Tabla 4-1 los resultados de eliminacion de COT de la corrida 14 y 15
estos no se ven afectados por el hierro perdido durante las anteriores corridas y que a
estas concentraciones de hierro en el medio no puede existir el aporte por Fenton

Homogéneo [131].

4.1.3 Optimizacion de las condiciones de operacion en el reactor
de lecho fluidizado de régimen continuo para la
mineralizacion de MON

- Efecto del pH

Los ensayos fueron llevados a cabo entre valores de pH de 6,3- 8,4 simulando las
condiciones cercanas a agua superficial y se encontrd que bajo las condiciones estudiadas
la variable pH no afecto a las respuestas eficiencia de mineralizacion de MON &,y Y de

reaccion del H202 &y,0, porque el p-valor fue de 0,34 y 0,46 respectivamente. Similares

resultados encontr6 Molnar et al [68] al realizar estudios de mineralizaciéon de acido
himicos mediante Fenton Homogéneo, la eficiencia en de mineralizacion de COD en el
rango de pH de 6 a 8 es casi constante y que el valor 6ptimo se encuentra en un pH de 5,
este valor es distinto en las condiciones 6ptimas para la mineralizacion de otros
contaminantes como compuestos fenélicos donde generalmente el rango debe ser entre
3,5a3,7[66,67].

- Efecto de latemperatura.

El reactor no contaba con control de temperatura, por ello no fue una variable controlada,
solamente se registré y su variabilidad fue de acuerdo a la hora y el dia en que se desarrollo
cada experimento siendo un valor muy cercano a la temperatura ambiente. Asi el rango
estudiado fue muy estrecho y correspondié a valores entre 16 y 24 °C, que corresponde a

un valor préximo de las aguas superficiales. Segun los resultados de eficiencia de



Optimizacién de la tecnologia PCFH en el reactor de lecho fluidizado de 101

régimen continuo

mineralizacién de MON y de reaccion de perdxido de hidrégeno los mayores valores son
alcanzados a mayores temperaturas, por ejemplo el experimento 15 corresponde a un
punto central del disefio experimental (Tabla 4-1) logra una g,y del 58 %; igual sucede
con puntos centrales donde la temperatura esta por encima de los 22 °C. Segun los
resultados de analisis ANOVA el p-valor para la temperatura fue de 0,0456 y 0,7627 en la
respuesta eyon Y €n,0, respectivamente, indicando estadisticamente que para la primera
respuesta si se ve afectada por la temperatura y en un menor grado la segunda, lo cual
estd de acuerdo con la Ecuacion de Arrhenius que menciona que la cinética de
degradacion de contaminantes mediante Fenton heterogéneo se ve mejorada con el

aumento de la temperatura [160].

Tabla 4-2: Efecto de las covariables sobre las respuestas &yy Y €g,0,€n términos de los
p-valor y las condiciones éptimas para cada respuesta

Respuestas

EMoN €h,0,
Covariables p-valor
T 0,0456 0,0727
pH 0,34 0,45
[COT]o 0,426 0,671
Factores Condiciones Optimas
[Al/Fe-PILC]eptimo (g cat/dm?) 8,68 10,31
[H202/COT] sptimo  (M@/MQ) 2,85 2,73
Valor éptimo esperado 41,8 52,9
Prueba de falta de ajuste ( p-valor) 0,739 0,6201
Coeficiente de determinacion R? (%) 61,4 69,6
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- Efecto de la concentracion de MON en la corriente de
entrada del reactor de lecho fluidizado

La concentracion de materia organica natural fue evaluada entre un rango de [COT]o = 8,6
— 17,4 mg C/dm3. El p-valor para las respuestas syoy Y &n,0, fue de 0,426 y 0,671 indicando
gue la variable [COT]o no las afecta. A altas concentraciones de MON se espera que la
porosidad del catalizador Al/Fe-PILC se vea afectada disminuyendo la produccion de los
radicales HO:, pero en las concentraciones tipicas de aguas superficiales a las que se
desarrollaron los experimentos la MON no se adsorbe de forma irreversible lo cual es
demostrado por los diagramas ATD/ATG en la Figura 2-15 y de los espectros TFIRD en la
Figura 2-16 donde no se observa que los compuestos de la MON queden atrapados sobre
la estructura del catalizador. De esta manera en el ciclo catalitico Al/Fe-PILC/H.0O., la MON
gue se encuentra sobre el area superficial externa del catalizador va siendo oxidada por
los radicales HO- producidos sobre su vecindad lo cual es muy importante para no afectar

la disponibilidad de sitios activos durante la operacion del reactor de lecho fluidizado.

- Influencia de la dosis de H,0, a la entrada del reactor y
de la carga de catalizador en la eficiencia de
mineralizacion de la MON

Para realizar el estudio del efecto de la dosis de alimentacion del H,O, sobre el reactor de
lecho fluidizado en las dos respuestas estudiadas, se definié la relacion mg de H.O./mg de
COT entre las dos corrientes de entrada de H-0, y MON. En la Figura 4-8a y 4-8b se indica
las eficiencias de mineralizacion de MON (eyon) Y de reaccion del H202 (gg,0,) las cuales
se encuentran normalizadas de 0,0 a 100,0 %; la concentracion del H.O, representa el
potencial de formacién de los radicales HO", asi a bajas concentraciones este puede
reaccionar con el catalizador para formar radicales HO- pero no en la cantidad suficiente
para degradar el contaminante, por ello en condiciones de baja dosis de H:0, las
eficiencias de mineralizacién estan por debajo del 15 % (Ver Figura 4-8a); aumentando la
dosis se incrementa la g,y hasta que se alcanza la concentracion 6ptima, mas alla de
este punto de operacion del reactor de lecho fluidizado el desempefio usualmente
disminuye porque los radicales HO' son consumidos por el mismo agente oxidante [16],

conocido como efecto de barrido y ocurre cuando el exceso de H,O; actia como eliminador
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de radicales cambiado la especie radicalaria HO- por el radical hidroperoxilo, HO', que

tiene menor potencial oxidante [161].
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Figura 4-8: Superficies de respuesta optimizadas en la mineralizacion de MON sobre el
reactor de lecho fluidizado para la respuesta (a) eyon (b) 4,0, cOmo funcion de los factores
experimentales: concentracion de catalizador Al/Fe-PILC (g/dm?®) y dosis de perdxido de
hidrégeno (mg H202/mg COT)

Un incremento en la concentracion de catalizador Al/Fe-PILC en el medio de reaccion
acelera la generacion de los radicales HO' con un efecto casi siempre muy positivo en la
eyon hasta llegar a una concentracion Optima, después de este punto de operacion un
exceso de catalizador promueve la reaccion de consumo del HO' para formar ion hidroxilo

(OH") o en el ciclo catalitico también puede consumir los radicales HO>, produciendo O,H*
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[161], estas dos ultimas especies no tienen un buen potencial de oxidacion para lograr
eliminar la MON, por ello la eficiencia del proceso decae.

Las Figuras 4-8a y b muestran que existen un punto de operacion del RLF donde el H,0O;
y la concentracion de catalizador maximizan la presencia de los radicales HO" para que
estos ataquen la estructura de la MON logrando mineralizarla y no en la direccién del ciclico
catalitico que consume el H,O-, este punto seria el mas conveniente para la operacion del
reactor de lecho fluidizado. Para encontrar este punto se aplicé la optimizacion

multirespuesta mediante la funcién deseabilidad.

- Condiciones 6ptimas de operacion paralaremocion de
MON en el reactor de lecho fluidizado de régimen
continuo
Para realizar la optimizacion multirespuesta se construyeron modelos lineales de segundo

orden para cada respuesta. En la Ecuacion 4.4 y 4.5 se indican los modelos estadisticos.

Eyon = —110,8+15,157[ Al / Fe — PILC]+60,95[H 0, ]

4.4
—0,8725[Al / Fe — PILC]® —10,7029[H,0, ]’ (“4-4)

€0, = —65,9832+14,04[Al / Fe— PILC]-0,7081[H,0,]

4.5
—0,7494[ Al / Fe - PILCT? +0.4409[H 0, ][Al / Fe - PILC]-0,8,18[H,0, ] (4.5)

Los coeficientes (R?) para cada modelo de gyon Y €n,0, SON de 61,2 y 69,6 %

respectivamente, lo cual indica que en el caso del modelo de &4y, €ste logra explicar los
datos experimentales en al menos un 61 %; de igual manera teniendo en cuenta que el p-

valor de la prueba de falta de ajuste fue 0,62 para el modelo &4,0, ¥ 0,74 para el modelo

evon S€ comprueba que los modelos seleccionados fueron adecuados para los datos
observados. Con los modelos desarrollados se realizé la optimizacion de mudltiple
respuesta mediante la funcién deseabilidad, la cual incorpora las dos respuestas antes
mencionadas para obtener las mejores condiciones con las que se cumpla: a) el peréxido

de hidrégeno sea consumido para eliminar la MON y no en reacciones competitivas que lo
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desperdician b) condiciones de concentracion de catalizador Al/Fe-PILC en reactor de

lecho fluidizado que maximicen la mineralizacién de MON.
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Figura 4-9: Superficie optimizada de multiple respuesta en la mineralizacién de MON sobre
el reactor de lecho fluidizado (funcién deseabilidad maximizada en eyoy Y €g,0,) Para la

mineralizacion de MON en reactor de lecho fluidizado mediante PCFH con catalizador
Al/Fe-PILC.

En la Tabla 4-2 se encuentran las condiciones en los factores experimentales, dosis de
peréxido de hidrogeno y concentracion de catalizador Al/Fe-PILC, que maximizan las
respuestas eyon Y €n,0, POr separado; pero en virtud de cumplir con las dos restricciones
antes mencionadas es necesario una optimizacién mutiple respuesta, por ello los modelos
de las ecuaciones 4.4 y 4.5 se incorporaron en la funcion deseabilidad dando igual
ponderacién a cada respuesta. La Figura 4-9 muestra que el valor 6ptimo general llegé a
0,66, lo cual significa que al combinarlas se alcanz6 un 66 % de conformidad con la meta
deseada bajo los siguientes valores de los factores experimentales: concentracién de
catalizador de 9,22 g/dm® y dosis de perdxido de 2,8 mg de H.O./mg de COT, estas
condiciones de operacion corresponden a la combinacién mas eficiente en los niveles de
los factores que conducen a una respuesta Unica combinada de maximo rendimiento de
mineralizacion o mineralizacién de MON junto al mayor aprovechamiento del H,O; hacia

la mineralizacion, en estas condiciones el modelo predice que la eyon Y €n,0, alcanzadas

deben ser del 41,5y 60, 2 % respectivamente.
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En este punto de operacion el reactor de lecho fluidizado puede minimizar el efecto de

barrido que consumen el H,O, y los radicales HO' formados en el ciclo catalitico.
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Figura 4-10: Eliminacion de MON en condiciones 6ptimas del reactor de lecho fluidizado
en régimen continuo para las respuestas ecor Y €p,0, To = 21 ; presion atmosférica = 76
kPa; pH = 7,0; Quon = 96,0 cm®min; [COT]o = 10,5 mg COT/dm?; [H.02]o = 1411 mg/dm?,
Q202 = 2,0 cm®/min

Con las condiciones sugeridas por la optimizacion estadistica se llevd a cabo un
experimento adicional con las siguientes condiciones: T =21 °C, pH=7,0y [COT]o = 10,5
mg/ dm3. Como se muestra en la Figura 4-10, la eliminacién de COT fue del 46,2%, junto
con un 57,6 % de eficiencia de reaccién del H,O, (mediciones promedio a 120, 150 y 180
minutos de operacion de cada respuesta). Los resultados demuestran que la eliminacién
de MON mediante el proceso PCFH sobre un RFL con catalizador Al/Fe-PILC es altamente
significativa si se tiene en cuenta las condiciones de pH neutro y temperatura ambiente
SOn muy suaves y cercanas a aguas superficiales susceptibles de ser tratadas mediante
este proceso y su respectiva formacion de subproductos [68]. Si se compara este resultado
con los mostrados en la Tabla 1-4 las eficiencias logradas en este trabajo son muy
superiores a las conseguidas por otros estudios en cuanto a la mineralizacion de MON
mediante PCFH y comparados con las eficiencias logradas con fotocatalisis se puede
afirmar que se tienen resultados bastante cercanos, por ejemplo, Uyguner-Demirel et al.

2013 [84] logré conseguir un 80 % de mineralizacion con agua sintética de acidos humicos
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con un tiempo de reaccion de 60 minutos en régimen batch; asi mismo, Liu et al. [85]
reporto un 83 % de mineralizacion con un tiempo de reaccién de 120 minutos aplicado a
una agua superficial del Reservorio Myponga (Australia). Se debe tener en cuenta que en
los procesos fotocataliticos el costo de operacién es mucho mayor porque existe un mayor
consumo de energia y los consumibles tienen un alto precio, de hecho segun el estudio de
Krishnan et al. 2017 [162] donde se compara varios procesos de oxidacién avanzada para
la mineralizacién de compuestos recalcitrantes menciona que este proceso puede ser el

MAs costoso a una gran escala.

4.2 Conclusiones

La aplicacion de la peroxidacion catalitica en fase himeda en reactor de lecho fluidizado
de flujo continuo utilizando un catalizador Al/Fe-PILC para la mineralizaciéon de un patrén
sintético de MON fue optimizado mediante herramientas estadisticas de disefio
experimental y metodologia de superficie multirespuesta con condiciones bastante
similares a agua superficial en términos de pH, temperatura y concentraciéon de MON. La
maxima eliminacion de COT lograda fue del 46,2 %, junto con un 57,6 % de eficiencia de
reaccion del H.O, con un tiempo de residencia de 89,4 minutos a presion atmosférica,
temperatura ambiente (21 ° C) y pH neutro y un consumo de aire de 15 dm?®min que logra
mantener el catalizador disperso y mezclado en la direccion axial del reactor; ademas, en
este caudal no se tiene una alta fraccion volumétrica y se previene el fenbmeno de
coalescencia que afecta negativamente el proceso. Las eficiencias logradas son
comparables con las de procesos fotocataliticos en batch, con la gran ventaja de tener

menores costos de operacion.



108  Aplicacion en régimen continuo de la tecnologia de Peroxidacion Catalitica en
Fase Humeda para la produccion de agua potable




5.Determinacion del reactor mas eficiente para
la implementacion de tecnologia PCFH

La seleccion de una ruta del proceso o la definicion de un equipo es una decision
estratégica y clave en las primeras etapas de disefio o escalamiento de un proceso, en ella
se debe considerar la seguridad del proceso, las facilidades de operacioén, los factores
econdmicos y con ello se procede a concluir de la viabilidad para su ejecucion y puesta en

marcha.

5.1 Criterios de calificacidon para la seleccion del
mejor reactor en la aplicacion de la tecnologia
PCFH en la produccidon de agua potable.

Cuando se selecciona una ruta quimica para la produccién de un producto se tienen en
cuenta ademas de los factores econdmicos, los indices sanitarios, ambientales y de
seguridad [163]. Pero en el caso de este estudio dado que el proceso es el mismo para los
tres reactores, solo se debe considerar los factores econémicos y técnicos. En los factores
econdmicos se encuentra el costo de operacion gue corresponde al consumo de reactivos
en este caso del peréxido de hidrégeno y el consumo energético (kwh) de cada reactor
gue fue calculado a escala de laboratorio segun los requerimientos eléctricos de los
accesorios para su funcionamiento como bombas peristalticas y compresor. Con el
consumo de potencia y el precio del kwh se obtiene el valor por consumo energético de
cada reactor. El otro factor es el costo de instalacién que tiene en cuenta el costo de cada
reactor, catalizador y los accesorios como bombas, sopladores o motores de agitacién. Por
tanto, con los resultados de la optimizacion de las condiciones de operacion de los
reactores de lecho fijo, lecho fluidizado y slurry en el que se logré encontrar los mejores
puntos de operacion para tener una alta eficiencia de mineralizacion de MON junto a una

alta eficiencia de reaccion de H.O-, resumidas en las Tablas 5-1, 5-2 y 5-3, se pretende
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determinar el tipo de reactor mas eficiente para la implementacion de la tecnologia PCFH
en procesos de tratamiento de agua especificamente en la produccién de agua potable,
teniendo en cuenta menores costos de operacion, facilidad de operacion y altas eficiencias
de eliminacion de MON. De esta manera, para para la determinacion del mejor reactor se

definieron los siguientes criterios de decision y comparacion:

= Costo de peroxido de hidrégeno equivalente por unidad de volumen de agua y mg
de COT mineralizados.

= Costo de catalizador equivalente por unidad de volumen de agua tratada y mg de
COT mineralizados ($)

= Efectividad del consumo del H20>

= Tiempo de residencia (min)

= H»0; no reaccionado (mg)

= Eficiencia de consumo de H>0> (mg COT mineralizado/mg H2>0> consumido)

= Costos energéticos de operacion ($)

*= Costos de instalacién ($)

= % de hierro lixiviado (%)

= Resistencia a la atricion (%)

Tabla 5-1: Mejores condiciones de operacién para la mineralizaciéon de MON del reactor
Slurry en régimen continuo y consumo energético para purificacion de 1,0 dm?®

Concentracion de catalizador Al/Fe-PILC (g/dm?) 6,6
Relacion mg H.O./mg COT 2,12
Caudal de MON (cm?®/min) 8,0
Caudal de H20, (cm®/min) 0,5
Caudal total (H202+ MON) (cm®/min) 8,5
Volumen de reactor (dm?®) 1,3
Tiempo de residencia con trazadores (min) 145,3
Maxima eficiencia mineralizacion MON (%) 37,2
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Tabla 5-1: (Continuacion)

Maxima eficiencia de consumo H20, (%) 60,3
Caudal de aire (dm3/min) 0,978
Cantidad de catalizador Al/Fe-PILC utilizada (g) 8,58
Consumo energéticos de operacion ($) 208,1

Tabla 5-2: Mejores condiciones de operacién para la mineralizacion de MON del reactor
de lecho fijo en régimen continuo

Altura de cama de catalizador Al/Fe-PILC conformado (cm) | 21,8
Relacion mg H,O»/mg COT 5,9
Caudal de MON (cm?®/min) 8,0
Caudal de H20, (cm®/min) 1,0
Caudal total (cm3/min) 9,0
Volumen de reactor (cm?) 76,2
Diametro del reactor (cm) 2,1
Altura de la cama del reactor (cm) 22
Velocidad transversal (cm/min) 2,60
Volumen del reactor (cm®) 0,0762
Tiempo de residencia ideal (min) 8,47
Tiempo de residencia con trazadores (min) 9,05
Eficiencia alcanzada de eliminacion de MON % 23,7
Eficiencia de reaccion de H.02 % 43,7
Caudal de aire (dm3/min) 0,218
Cantidad de catalizador utilizada (g) 74,54
Consumo energéticos de operacion ($) 107

Tabla 5-3: Mejores condiciones de operacién para la mineralizacion de MON del reactor
de lecho fluidizado en régimen continuo

Concentracion de catalizador Al/Fe-PILC (g/dm?®) 9,22
Relacion mg H.O./mg COT 2,4
Caudal de MON (cm?3/min) 96




112 Aplicacion en régimen continuo de la tecnologia de Peroxidacion Catalitica en
Fase Humeda para la produccion de agua potable

Tabla 5-3: (Continuacion)

Caudal de H20, (cm®/min) 2
Caudal total (cm3/min) 98
Volumen de reactor (dm?) 10,1
Volumen del reactor (Cm?3) 10100
Tiempo de residencia ideal (min) 103,1
Tiempo de residencia con trazadores (min) 89,7
Eficiencia alcanzada de eliminacién de MON % 46,2
Eficiencia de reaccion de H.02 % 57,6
Cantidad de catalizador utilizada (g) 93,12
Caudal de aire (dm?3/min) 15,2
Consumo energéticos de operacion ($) 127

Cada de los anteriores criterios fueron calculados mediante las siguientes expresiones:
El Costo de perdxido de hidrogeno equivalente por unidad de volumen de agua y mg de

COT mineralizados fue calculado mediante la Ecuacion 5.1

Precio del Hy03 ($)

*-
_ 1,0mg Hp03
Costoy,o, = emon (5.1)

Donde:

R: Relacion de mg de H>.O2/mg MON de cada reactor

ewon . Eficiencia de eliminacion de MON de cada reactor normalizada

El Costo de catalizador equivalente por unidad de volumen de agua tratada y mg de COT
mineralizados mediante la Ecuacién 5.2. El precio del catalizador con reactivos grado
analitico se encuentra en la Tabla 2-4.

[cat)] precio del catalizador ($)

1gd t.
Costo,qr = - *‘Z =2 (5.2)
MON*¢MON

Donde:

[Cat.]: Concentracion de catalizador en el reactor (g/dm?)
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emon - Eficiencia de eliminacion de MON de cada reactor normalizada

Cyon: Concentracion de MON en la entrada de cada reactor

La Eficacia del consumo de H>O, (mg COT mineralizado/mg H20, consumido) por medio
de la Ecuacion 5.3, este criterio define indirectamente cantidad del agente oxidante que se

consume en mineralizar la materia y no en reacciones competitivas.

_ _&MON
Econsumo H,0, — R*€x,0 (5-3)
202

Donde:
[Cat.]: Concentracion de catalizador en el reactor (g/dm?3)
enon - Eficiencia de eliminacion de MON de cada reactor normalizada

Cyon: Concentracion de MON en la entrada de cada reactor

Tabla 5-4: Precios unitarios de los consumibles para el proceso PCFH en COP

Precio de catalizador Al/Fe-PILC pilarizado (kg) $ 1.371.509
Precio de catalizador Al/Fe-PILC pilarizado (g) $1.372
Precio de catalizador Al/Fe-PILC conformado (kg) $964.873,00
Precio de catalizador Al/Fe-PILC conformado (g) $ 964,87
Precio de H,0; (kg) (pureza 50%) $ 2858
Precio de mg H.0- $5,72
precio KW/h $ 626

Cada reactor tiene equipos necesarios para su funcionamiento como son las bombas
hidraulicas para alimentar la corriente de MON y H»0,, aireadores y un agitador mecanico
en el caso del reactor slurry. Cada uno de ellos tiene una potencia asociada que
generalmente estd dada en kW o Hp y la sumatoria corresponde a la potencia total
consumida por cada reactor, el consumo energético sera proporcional al tiempo de

residencia de cada reactor, asi este criterio se puede calcular con la Ecuacion 5.4

CEnergetico = Y. P * t, * Precio (kWh) (5.4)
Donde:

Precio: Precio del kwh, tarifa Comercial-industrial el valor es de 625,65 COP.
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t,: Tiempo de residencia de cada reactor (min)

2. P,: potencia consumida por cada equipo asociado a cada reactor.

Para determinar el porcentaje de hierro lixiviado se debe conocer la carga de catalizador
en el reactor, el porcentaje de hierro incorporado y la concentracion de hierro lixiviado en
la corriente de salida, la cual corresponde al promedio del hierro que se lixivio en las 16

corridas experimentales de cada reactor.

[Feliixiviado +100
[Cat](% Fe&)incorporado
5.5
16 (5.5)

% de Feixiviadzo =

Donde:

[Cat]: Concentracion de catalizador en el reactor (g/dm?)

(% Fe)incorporado - POrcentaje de hierro activo incorporado en el reactor.

[Feliixiviado: COncentracion promedio de hierro lixiviado en las 16 corridas experimentales

de cada reactor

El indice de resistencia a la atricién del catalizador se evalué para cada reactor, para esto
se peso la cantidad inicial de catalizador que tenia un tamafio de particula definido, en el
caso del reactor slurry y lecho fluidizado 0,30 mm y para el lecho fijo los extruidos de
didmetro 3 mm y altura 6 mmm. Los tres ensayos se corrieron a las condiciones Optimas
de cada reactor. El catalizador fue separado, secado y tamizado, el catalizador que fue
retenido en malla 50 se pes6 nuevamente y se reporté como masa final del catalizador. El

célculo de este indice obtiene mediante la Ecuacién (5.6)

g = S0 (5.6)
Donde:

Mi=masa inicial de catalizador con tamafio inicial de particula.

Mi= masa final de catalizador que se retuvo en malla 50 después de un ensayo en cada

tipo de reactor.
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Para determinar los costos de instalacién se debe conocer el volumen de cada reactor. El
volumen est4 asociado directamente con el caudal de operacion y el tiempo de residencia.
Por tanto, para realizar una aproximacion de ingenieria basica se tomé el tiempo de
residencia de cada reactor que fue medido mediante trazadores y un caudal de 0,5 L/s, y
luego se utilizé la Ecuacion 5.7, utilizada para costear reactores [164,165], la cual hace
una estimacién gruesa que se basa en costos de equipos similares sin requerir una

informacién de ingenieria de detalle.

C = K[V]" (5.7)
Donde:

K: Constante de costos (175,4)

n: Exponencial de costos (0,83)

V: Volumen de reactor (galones)

C: Costo en USD

El criterio de mg de H20O- en la corriente de salida es importante, porque esta concentracion
debe ser lo menor posible si el agua se suministra para consumo humano. Para lograr
descomponer el H20, existen dos métodos mediante luz UV [166] u oxido de manganeso
[167], altas concentraciones del agente oxidante a la salida del reactor representan
mayores costos por la construccion de una unidad mas robusta que logre disminuir la

concentracion por debajo del limite de toxicidad. .

Con las ecuaciones 5.1 a 5.7 y lainformacion de las Tablas 5-1 a 5-3 se hallaron los valores

de los 10 criterios de comparacion y decision, que se resumen en la Tabla 5-5.

Para realizar una comparacién mucho mas efectiva, la metodologia de Srinivasan et al.
[163] sugiere que los valores sean convertidos en parametros que logren incorporarse en
un indice de manera que la diferencia entre los valores de cada criterio sea mas evidente.
Para la normalizacion se utilizé la Ecuaciéon 5.8. Este procedimiento se realizé con cada

uno de los criterios de decision. La matriz de normalizacion se muestra en la Tabla 5-6

VR¢i
MVR;

NCiRj = (5.8)
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Donde:

N¢irj=Normalizacion del criterio i del reactor |

VR.;: Valor del criterio i.

MVR: Menor valor del criterio i.

Tabla 5-5:Resumen de los valores de los criterios para la seleccién del mejor reactor.

Reactor de

o Reactor Reactor de
No Criterios y lecho
slurry lecho fijo o
fluidizado

Costo de peroxido de hidrogeno
equivalente por unidad de volumen

1 i ) $32,58 $142,3 $29,7
de agua'y mg de COT mineralizados
%)
Costo de catalizador equivalente por

2 unidad de volumen de agua tratada y | $2.433 $30.348,63 $2.737
mg de COT mineralizados ($)

3 Eficiencia de eliminacién de COT (%) | 37,2 23,7 46,2

4 Tiempo de residencia (min) 145,3 91 89,7

5 H20:2 no reaccionado (mg) 8,692 49,7356 11,916
Eficiencia de consumo de H202 (mg

6 COoT mineralizado/mg H20:2 | 0,297 0,255 0,3823
consumido)

7 Costos energéticos de operacion () | $208 $40 $98

8 Costos de instalacion ($) $136.535.065 | $17.605.088 $75.505.099

9 % de hierro lixiviado (%) 0,192 0,0502 0,0234

10 Resistencia a la atriciéon (%) 2,73 2,07 2,15
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Tabla 5-6: Normalizaciéon de cada uno de los criterios

Reactor de
No Criterios Reactor Reacto-r- de lecho
slurry lecho fijo fuidizado
Costo de peroxido de hidrogeno
1 equivalente por unidad de volumen 1,10 4,79 1,00
de agua 'y mg de COT mineralizados
Costo de catalizador equivalente por
2 unidad de volumen de agua tratada y 1,00 12,47 1,12
mg de COT mineralizados (COP)
3 Eficiencia de eliminacién de COT (%) 1,57 1,00 1,95
4 Tiempo de residencia (min) 16,05 1,00 9,91
5 mg de H202 no reaccionado 1,00 5,72 1,37
Eficiencia de consumo de H20:2 (mg
6 COoT mineralizado/mg H20:2 1,16 1,00 1,49
consumido)
7 Costos energéticos de operacion ($) 5,13 1,00 2,42
8 Costos de instalacion ($) 7,76 1,00 4,29
9 % de hierro lixiviado (%) 8,21 2,14 1,00
10 Resistencia a la atricién (%) 1,32 1,00 1,04

Luego de tener normalizados cada uno de los criterios se aplicé el siguiente método de

calificacion, para dar puntaje a cada uno de los criterios evaluados los tres reactores.

Cuando un valor alto del criterio perjudica al proceso, entonces la calificacién se hace

mediante la Ecuacion 5.9.

Peigj =

Donde:

100
Ncigrj

Pcirj: Representa los puntos a favor del criterio i del reactor j

N¢igj: Normalizacion del criterio i del reactor |

(5.9)
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Cuando un valor alto del criterio beneficia al proceso, entonces la calificacion se hace
mediante la Ecuacién 5.10

Peinj = 25 100 (5.10)

MNcigrj
Donde:
P¢ir;j: representa los puntos a favor del criterio i del reactor j
MN¢;g;: Mayor valor del criterio i normalizado del reactor |

N¢ir;: Normalizacion del criterio i del reactor |

Con la aplicacion de las ecuaciones 5.9 y 5.10 se obtuvo la matriz de calificacion que se
indica en la Tabla 5-7.
Tabla 5-7: Matriz de calificacion de cada criterio

No CRITERIOS REACTOR REACTOR DE | REACTOR DE
SLURRY LECHO FIJO LECHO
FLUIDIZADO
1 Costo de peroxido de hidrégeno

equivalente por unidad de volumen
de agua y mg de COT mineralizados 91,2 20,9 100,0

2 Costo de catalizador equivalente por
unidad de volumen de agua tratada y

mg de COT mineralizados (COP) 100,0 8,0 88,9
3 Eficiencia de eliminacién de COT (%) 80,5 51,3 100,0
4 Tiempo de residencia (min) 6,2 100,0 10,1
5 mg de H202 no reaccionado 100,0 17,5 72,9
6 Eficiencia de consumo de H202 (mg

COoT mineralizado/mg H20>

consumido) 77,8 66,9 100,0
7 Costos energéticos de operacion ($) 19,5 100,0 41,3
8 Costos de instalacion ($) 12,9 100,0 23,3
9 % de hierro lixiviado (%) 12,2 46,7 100,0

10 Resistencia a la atricion (%) 75,8 100,0 96,3
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Para determinar el mejor reactor que favorece la aplicacion de la tecnologia PCFH en el
tratamiento de aguas, se debe determinar cual criterio tiene mayor importancia sobre los

otros, para asignarle un mayor puntaje. Para esto se utilizé la Ecuacién 5.10

fi
PTg; = %21 Pcirj * 100 (5.10)

Donde:
fi: Factor de ponderacion del criterio i

PTg;: Puntacion total del reactor j

Tal como indica la Ecuacién 5.10 la puntuacion total depende del factor de ponderacién
gue se de a cada criterio, algunos de ellos son mas relevantes a la hora de escalar este
proceso, por ello el costo de consumo de peréxido de hidrogeno y de catalizador fueron
los de mayor factor de ponderacion. Asi, se definié lo siguiente: primer criterio 25 %,
segundo 20 %, tercero 15 %, cuarto 5 %, quinto 5 %, sexto 10 % y del séptimo al décimo

cada uno del 5 %.

Tabla 5-8:Matriz de decision para la definicidn del mejor reactor para la aplicacion de la
tecnologia PCFH en la mineralizacion de MON

No Criterios Reactor Reactor de | Reactor de
slurry lecho fijo lecho
fluidizado
1 Costo de peroxido de hidrégeno

equivalente por unidad de volumen
de agua 'y mg de COT mineralizados 22,79 5,22 25,00

2 Costo de catalizador equivalente por

unidad de volumen de agua tratada y

mg de COT mineralizados (COP) 20,00 1,60 17,78
3 Eficiencia de eliminacion de COT (%) 12,08 7.69 15,00
4 Tiempo de residencia (min) 0,31 5,00 0,50

5 mg de H202 no reaccionado 500 0.87 365




120 Aplicacion en régimen continuo de la tecnologia de Peroxidacion Catalitica en
Fase Humeda para la produccion de agua potable

Tabla 5-8: (Continuacion)

No Criterios Reactor Reactor de Reactor de
slurry lecho fijo lecho
fluidizado
6 Eficiencia de consumo de H20:2 (mg

COoT mineralizado/mg H20:2

consumido) 7,78 6,69 10,00
7 Costos energéticos de operacion ($) 0,97 5,00 2,07
8 Costos de instalacion ($) 0,64 5,00 1,17
9 % de hierro lixiviado (%) 0,61 2,33 5,00
10 Resistencia a la atricién (%) 3,79 5,00 4,81
Calificacion total/100 73,9 44,4 84,9

Se puede afirmar con certeza que la metodologia aplicada ha logrado poner en valores
numéricos cada uno de los criterios y que en ella se encuentra inmersa las ventajas y
desventajas de cada reactor. Por ejemplo, el reactor de lecho fijo a pesar de lograr buenas
remociones en bajos tiempos de residencia, los costos de operacion entre los que se
encuentra la cantidad de catalizador y peréxido de hidrégeno indican que este reactor
puede hacer que un volumen de agua tratada sea bastante costoso comparado con los
otros dos reactores. El reactor slurry tiene costos energéticos de operacibn mucho
mayores, provocado por el consumo del motor de agitacion; sin embargo, sus diferencias
no son tan drasticas en comparacién con el reactor de lecho fluidizado donde es necesario
instalar un motor de alta potencia para suministrar el aire que permite la fluidizacion. A
demas, teniendo en cuenta que las respuestas fueron optimizadas en cada reactor se
observa que las eficiencias de mineralizacion de MON y de reaccion del H.O2 son mas

favorables en el reactor de lecho fluidizado.

La matriz de decision (Tabla 5-8) contiene cada uno de los criterios ponderados. Segun los
resultados el reactor de lecho fluidizado obtuvo una puntuacién de 84,9 % frente al reactor
slurry de 73,9 % vy el reactor de lecho fijo 44,4 %. Por tanto, el mejor reactor para la
aplicacion de la tecnologia PCFH en la mineralizacion de MON es el reactor de lecho
fluidizado el cual puede ser operado con catalizador de tamafio de particula de 0,3 mmy

bajo consumo de peréxido de hidrégeno (2,8 mg H>.O2/mg COT).
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5.2 Conclusiones

La optimizacion de cada reactor ayud6 a determinar las eficiencias de mineralizacion de
MON vy del aprovechamiento del H,O, que corresponde al Unico consumible del proceso
PCFH con los respectivos tiempos de residencia. Sin embargo, la decisién de cudl es el
reactor mas apropiado para llevarlo a una etapa de escalamiento no solo enmarca las
eficiencias antes mencionadas sino también los costos de instalacion y de operacion. Con
la metodologia propuesta en este capitulo se tuvieron en cuenta dichas variables
dispuestas en 10 criterios; para cada criterio se encontro el valor técnico o econémico en
cada reactor y mediante una matriz de decisién se obtuvo que el mejor reactor para la
aplicacion de la tecnologia PCFH en la produccion de agua potable es el reactor de lecho
fluidizado, que obtuvo una puntuacién de 84,9 sobre 100 frente al reactor slurry (73,9) y el

reactor de lecho fijo (44,4).






6.Conclusiones y recomendaciones
Generales

6.1 Conclusiones

La optimizacion estadistica multi-respuesta en la cual se definieron dos metas: maxima
eficiencia de mineralizacion de MON (como COT) y maximo aprovechamiento del peréxido
de hidrégeno (valorado con su fraccion reaccionada), permiti6 establecer las mejores
condiciones de operacion de las variables controlables del proceso que son: dosis de
alimentacion de peréxido de hidrégeno y concentracion o carga de catalizador en cada tipo
de reactor. Asi, en el reactor slurry se 1ogro una ecor = 37 %Y &4,0,= 60 % utilizando una
concentracion de catalizador [Al/Fe-PILC] = 6,61 g/dm®y dosis de 2,16 mg H.O./mg COT;
entretanto, en el reactor de lecho fijo se obtuvo una ecor = 24,3 % Yy €y,0,de 51,2 % con
una altura de cama de catalizador de 21,8 cm y dosis de 5,9 mg de H,O./mg COT.

Finalmente, el reactor de lecho fluidizado consiguio una ecor = 46,2 % Yy €y,0, de 57,6 %

bajo una concentracion catalizador de 9,22 g/dm?® y dosis de perdxido de 2,8 mg de
H.0./mg de COT, todos ellos a presién atmosférica (75 kPa), temperatura ambiente y pH
circumneutro, tipico de las fuentes de abastecimiento empleadas en la produccién de agua
potable. Los anteriores resultados demostraron que las eficiencias logradas en este trabajo
son muy superiores a las conseguidas por otros estudios en cuanto a la mineralizacion de
MON en reactores de flujo continuo. Por tanto, la aplicacion del sistema catalitico tipo
Fenton-heterogéneo PCFH en la produccién de agua potable constituye una opcién muy
promisoria en el propésito de mineralizar la MON, con la subsecuente disminucién en el

potencial de formacién de subproductos de desinfeccion.

Por su parte, el catalizador Al/Fe-PILC demostrd alta estabilidad quimica frente a la
lixiviacion del hierro activo, con concentraciones en el efluente de reaccién siempre por

debajo de 0,3 mg/dm?, independiente del tipo de reactor de flujo continuo evaluado, y que
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se atribuy0 a hierro extra-estructural, no incorporado en pilares mixtos Al/Fe toda vez que

las eficiencias con el catalizador reusado no disminuyeron.

Con base en las condiciones Optimas de operacion de los reactores slurry, lecho fijo y
fluidizado bajo flujo continuo se realizé un analisis técnico-econémico para determinar el
reactor mas apropiado en la aplicacién de la tecnologia PCFH para remocién de MON
durante el tratamiento de aguas para producir agua de consumo. Mediante la metodologia
propuesta, que incluyo la definicion de diez criterios de decision, se obtuvo que el reactor
de lecho fluidizado es el mas apropiado en términos de eficiencia de mineralizacion de
MON, aprovechamiento de H.O, y costos de operacién e instalacién, ya que obtuvo una
puntuacion de 84,9 frente a los reactores slurry (73,9) y de lecho fijo (44,4) en todos los
casos sobre 100, lo cual lo hace el mas promisorio para una posterior etapa de

escalamiento.

6.2 Recomendaciones

Entre uno de los problemas més drasticos en la operacion de los reactores en régimen
continuo en medio trifdsico con catalizadores sélidos se encuentra el desgaste mecanico
y la pérdida del mismo en la corriente de salida. Por ello, la produccién de catalizadores
en la tecnologia PCFH debe tener en cuenta un tamafio de particula que minimice las
resistencias a la transferencia de masa intraparticula, pero con un didmetro minimo

adecuado para lograrlo sedimentar y separar en un proceso en continuo.

En el reactor de lecho fluidizado la fluidizacién el catalizador lo proporciona el caudal de
aire, por ello en perspectiva de un escalamiento de la tecnologia PCFH el consumo de aire
debe ser una variable optimizada. La optimizacion puede realizarse comparando el grado
de mezcla del catalizador en todo el volumen del reactor variando la relacion diametro

deflector interior/diametro del reactor.

Para lograr implementar un reactor de lecho fluidizado a mayor escala en la remocién de
MON y gue este operé bajo caracteristicas variables del agua de entrada, es necesario la

implementacién de un sistema de control que dosifique el H>O segun la concentracion del



Bibliografia 125

contaminante en el afluente. Para adaptacion del sistema de control se debe adaptar un
modelo matematico simplificado que describa muy bien la fenomenologia del proceso.
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