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RESUMEN

En el presente estudio, se realiza una exploracion de los procesos actuales de sulfonacion
de diversas materias primas, para determinar las condiciones generales del proceso, con el
objeto de presentar el estado del arte de los procesos de sulfonacion para la fabricacion de
surfactantes anionicos. Se ha realizado una revision bibliografica haciendo énfasis en varios
aspectos: Tecnologias de sulfonacion, reactores y condiciones de operacion en el proceso de
sulfonacion, técnicas analiticas para el seguimiento de la reaccion, los modelos matematicos
propuestos en la literatura cientifica para la sulfonacion/sulfatacion en absorbedores tubulares,
patentamiento y publicaciones de la industria especializada en el area de la sulfonacion.
Una revision de los reactores de sulfonacion utilizados cominmente para la fabricacion de
tensioactivos derivados de compuestos organicos permite examinar las condiciones de disefio
de los equipos asi como las caracteristicas integrales del proceso.
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ABSTRACT

In the present study is performed a review of the current processes of sulfonation of
various raw materials for determine the process conditions in order to present the state of
the art of sulfonation processes for the manufacture of anionic surfactants. There has been
a scientific literature with emphasis on several aspects: Technology, sulfonation reactors
and operating conditions in the process, analytical techniques for monitoring the reaction
degree, the mathematical models proposed in the literature for the sulfonation/sulfation in
tubular absorbers, patenting and specialized industry publications in this area.
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INTRODUCCION

En el afio 2008 la produccion mundial de tensioactivos fue de 13 millones de toneladas
alcanzando un volumen de ventas de EE.UU. de $ 24,33 millones en 2009, lo que significd
un incremento del 2% respecto al afio anterior. Se prevé entonces un fuerte crecimiento de
cercano al 2,8% anual hasta 2012 y entre 3,5 - 4% en los afios venideros (Resnik et al,
2010). Por otra parte se debe tener en cuenta que las plantas industriales de sulfonacion
se encuentran dispersas en todo el mundo y estas cuentan con diferentes capacidades de
produccion que oscila entre 3,000 hasta 50,000 toneladas / afio, principalmente para los
tensioactivos anionicos. Por lo menos 800 plantas de sulfonacion se estima que actualmente
operan en todo el mundo. Sin embargo, alrededor del 20% de la produccion mundial (2.500.000
toneladas / afno de tensioactivos anionicos sulfonados) se concentra en los Estados Unidos,
Europa Occidental y Japon (Inteligencia Acmite Mercado, 2010).

El tensioactivo es el componente clave en la formulacion de detergentes. Una molécula
de tensioactivos se compone de un lipofilicas "cola", generalmente una molécula organica
C12-C14 (aceite soluble) y una "cabeza" soluble en agua (hidrofilico como el SO,). Mezclas
de moléculas organicas, ya sea extraido de recursos no renovables, como el petroleo crudo,
o de fuentes renovables como los derivados de aceites vegetales, son actualmente utilizadas
como materias primas para la fabricacion de detergentes domésticos.

El proceso de limpieza realizado por los tensioactivos anionicos (detergentes activos) se
caracteriza por los siguientes eventos (de Groot, 1991):;

(1) la humectacion del sustrato y la suciedad debido a la reduccion de la tension superficial;
(i1) remocion de la suciedad del sustrato;
(ii1) Mantenimiento de la suciedad en una solucion estable o suspension.

En este trabajo se presenta una revision de la combinacion de fendmenos que acontecen en
la pelicula descendente: Conveccion — difusion — reaccion; éstos acompafian la hidrodinamica
del modelo junto con la transferencia de materia y calor, aplicados a la absorcion de SO3 sobre
la mezcla de ésteres metilicos (Merchuk & Farina, 1976; Mann & Moyes, 1977; Nielsen &
Villadsen, 1983, 1985; Villadsen & Nielsen, 1986; Bhattacharya et al. 1988).

Sulfonacion

La sulfonacion es el término que identifica a una reaccion quimica electrofilica, en
donde un grupo sulfénico -SO3H se incorpora a una molécula con la capacidad de donar
electrones. El producto de esta reaccion quimica es reconocido como un acido sulfonico, si la
molécula donante de electrones es una de carbono. Anhidrido sulftrrico reacciona facilmente
con densidades electronicas deslocalizadas como las presentes en los grupos aromaticos o
alquenos. Estas reacciones producen una variedad de productos, incluyendo polisulfonas
derivados. Por otro lado, el proceso de sulfatacion implica la incorporacion de las moléculas
-SO3H a un 4tomo de oxigeno en una molécula organica para formar enlaces C-O-S y el
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grupo de sulfato (Figura 1). Estos sulfatos acidos pueden ser facilmente hidrolizado, y por
esta razon es necesaria una neutralizacion inmediata después de que el grupo de sulfato se
ha formado (Foster, 1997). Aunque los procesos de sulfonacion y sulfatacion se emplean
industrialmente para obtener una amplia gama de productos que van desde tintes para el
cabello hasta pesticidas y productos intermedios organicos, sus principales aplicaciones estan
en la produccion de tensioactivos anionicos (Foster, 2004). En la practica se utilizan como
material de base para los detergentes mezclados con moléculas organicas, ya sea a base de
aceite mineral, de petréleo crudo o de productos renovables. Las materias primas organicas
mas importantes son: Lineal alquilbenceno, Alcohol primario, Eter alcohol primario, Alfa-
olefinas, Metil éster derivados de acidos grasos.
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Figura 1. Grupos funcionales (a) sulfonato: —SO3H y (b) sulfato: —OSO3H (Behler et al., 2001)
Avances en el siglo XX

Las primeras patentes sobre sulfonacion de materias primas grasas aparecen hacia principios
del siglo XX. Russ en 1913 (US Patent 1,081,775) recomienda un proceso de sulfonacion por
medio de la mezcla en un tanque agitado de aceite, cido sulfurico y una solucion salina por
espacio entre 24 y 48 horas. La separacion del producto se realizaba por medio de lavados.
Levinstein (US Patent 1,185,213) propone sulfonar 4cido palmitico o palmitina con acido
sulfurico y la ayuda de un aceite vegetal puro, en un tanque agitado refrigerado, con el fin
de mantener la temperatura en 40°C. El producto final es una dispersion de acido palmitico
sulfonado, con algunas aplicaciones surfactantes. La sulfonacion con SO, gaseoso ya aparece
en patentes de 1919; Downs (US Patent 1,321,994) propone la sulfonacion de hidrocarburos
con SO, gaseoso, en un proceso por lotes en un tanque agitado. Estas patentes se concentraban
mas en el procedimiento a seguir para obtener altos rendimientos de materia sulfonada que
en el disefio de un equipo que permitiera obtener un producto dentro de las especificaciones
requeridas. Las primeras sulfonaciones de materias grasas fueron procesos largos que se
realizaban en tanques agitados sin ninguna exigencia especial de la chaqueta.

Para esta época existian dos grandes tendencias en sulfonacion de materias primas grasas:
Sulfonacion de é4cidos saturados en posicion alfa y la sulfonacion de acidos insaturados o con
grupos funcionales. Los problemas de color de esta Gltima opcion, llevaron a su progresivo
abandono. Hasta ese momento el manejo de la viscosidad no se considera un factor
importante. La sulfonacion de materias petroquimicas era ya ampliamente conocida y medianamente
desarrollada debido a la facilidad para sulfonar grupos aromaticos, en contraposicion a la
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dificultad para sulfonar cadenas alifaticas. En 1933 Giinther & Hetzer (US Patent 1,926,442),
siguen usando reactores agitados para la sulfonacion de acidos carboxilicos de cadena larga
pero éstos comienzan a ser un tanto mas sofisticados, por cuanto la temperatura de sulfonacion
propuesta es de aproximadamente 100°C. Una agitacion eficiente sigue considerandose como
un factor importante. También se propone el uso de sustancias que diluyan el agente de
sulfonacion, practica muy difundida en la mayoria de sulfonaciones por lotes, y cuyo fin es
manejar la exotermicidad de la reaccion (Gilbert, 1951). La sulfonacion usando peliculas
delgadas y agentes de sulfonacion diluidos liquidos o gaseosos, ya habia sido sugerida por
Law (US Patent 2,088,027) en 1937 para la sulfatacion de alcoholes grasos. El tipo de reactor
que proponian era un tubo de vidrio de 0.25 pulgadas de didmetro y 45 pies de longitud,
formando una espiral de 3 pulgadas de didmetro. El SO, al 3% fluia a contracorriente diluido
con nitrégeno. Se incluia un lazo de recirculacion para llegar a conversiones adecuadas.

Las primeras iniciativas para sulfonar ésteres metilicos de acidos grasos pueden
vislumbrarse en la patente de Wendell & Decatur en 1938 (US Patent 2,195,145). El agente
de sulfonacion propuesto es una mezcla de SO,/SO,, y el sistema de reaccion no varia con
respecto al propuesto anteriormente para la sulfonacion de acidos grasos saturados: un
tanque agitado hermético, con un buen sistema de acondicionamiento de la temperatura y de
agitacion. La temperatura de sulfonacion recomendada esta alrededor de 40°C. Syracuse (US
Patent 2,195,187) en 1940, presenta la sulfonacion de sales de acidos grasos saturados disueltos
en SO,, usando SO, como agente sulfonante. Ademas de la buena agitacion y buena temperatura,
el uso de SO, afiade un requisito de hermeticidad para garantizar la seguridad en la reaccion. El
color se perfila como un parametro significativo del producto final y empieza a relacionarse con
la temperatura de reaccion, razon por la cual se comienza a prestar mas atencion a los sistemas
de calefaccion.

Pueden encontrarse patentes sobre sulfonacion de ésteres metilicos derivados de acidos
grasos, que datan de 1940 e incluso fechas anteriores para sulfonacion de acidos grasos.
Wendell & Decatur (US Patent 2,195,187) en 1938, hace reaccionar ésteres metilicos de
aceite de coco hidrogenado mezclados con sebo, con SO, liquido destilado de 6leum, en
presencia de SO, liquido, bajo presion, 25°C, condiciones anhidras, y por un periodo de 24
horas. La relacion molar utilizada fue de 3 a 1. El tipo de reactor usado fue un reactor batch.
Moyer (U.S Patents 2,195,186; 2,195,187 y 2,195,188), en 1940, hace reaccionar ésteres
metilicos de aceite de coco hidrogenado mezclados con sebo, con SO, liquido destilado
de 6leum, en presencia de SO, liquido, bajo presion, 25°C, condiciones anhidridas y por un
periodo de 24 horas. La relacion molar utilizada fue de 3 a 1. El tipo de reactor usado fue un
reactor batch. Eaton et al. en 1944 (US Patent 2,352,698) proponen sulfonar una mezcla de un
acido graso y un alcohol monohidrico, empleando acido sulfurico y un control minucioso de
temperatura en dos etapas, propuesta que requiere sistemas de calentamiento y refrigeracion
muy efectivos. Una primera etapa entre 60 y 100°C y una segunda entre 35 y 0°C.
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Los sistemas de sulfonacion continua con SO, en pelicula fina se popularizan en
la década de los 50, y se usan extensivamente para materias primas petroquimicas. La
tecnologia de reaccion en pelicula fina y el manejo de SO, se extiende a materias primas
oleoquimicas rapidamente. El solvente como el dimetilsulfoxido, o el tetrahidrofurano, que
en las sulfonaciones por lotes se usaba para diluir el agente de sulfonacion, es sustituido por
aire seco o el nitrégeno deshumidificado. Las patentes se concentran en los mecanismos de
generacion de SO, y en disefiar novedosos sistemas de contacto.

A finales de los 50 y principios de los 60, la tecnologia de reactores de pelicula se
consolida. Falk et al. en 1960 (US Patent 2,923,728) propone un reactor tubular horizontal,
en el cual la materia orgdnica es impulsada por medio de un cabezal a gran velocidad, de tal
manera que se logra un flujo anular. En el interior del anulo, se hace fluir SO, entre el 12y
el 22%, diluido con un gas inerte a una velocidad tal que garantice el flujo anular de la carga
organica. La velocidad del gas estaba entre 45 y 122 m/s. El flujo de SO, era del orden de 0.3
kg/hr. El reactor fue probado para sulfatar alcoholes grasos, obteniendo una materia activa
de 35%.

La relacion entre agente sulfonante y materia organica grasa comienza a ser muy tenida
en cuenta en las patentes de los afios 50 con lo cual las caracteristicas del reactor moderno
de sulfonacion se van definiendo poco a poco (Gilbert, 1951). Rueggeberg & Sauls en 1953
(US Patent 2,743,288), recomiendan una relacion de 1 a 1.25 moles de SO, por mol de
materia grasa. En su patente, también sugieren el uso de un sulfonador continuo que hace
uso de un cabezal en forma de disco rotatorio (spinning disk sulfonator), el cual permite la
formacion de peliculas delgadas compuestas por una mezcla de la materia a sulfonar (acidos
grasos insaturados) y SO,/SO, liquidos. El principal problema de las sulfonacion es batch de
materias grasas, radicaba en la adecuada eliminacion de agua y en los métodos para separar
el agente sulfonante remanente, del producto final.

Etapas del proceso de sulfonacion

La reaccion de sulfonacion es altamente exotérmica y la viscosidad del 4cido organico
producido (500-1000 centi Poise) es significativamente mayor que la viscosidad de los
insumos (5-10 centi Poise). En el caso del lineal alquilbenceno se requiere una fase de
hidrolisis o de estabilizacidon necesaria para convertir el anhidrido formado en lineal
alquilbenceno sulfonico. El alcohol y los 4acidos sulfonicos etoxilato de alcohol, asi como
los metil esteres sulfonados requieren de una etapa de digestion (reorganizacion o envejecimiento)
para alcanzar una alta conversion en el producto, ademds debe ser neutralizada
inmediatamente después de la digestion para evitar la formacion de subproductos
intermedios indeseables (Figura 2). Después del envejecimiento y la hidrélisis se obtiene
un producto estable puede ser almacenado y transportado.
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Figura 2. Diagrama del proceso industrial de sulfonacion (MacArthur et al., 1998)

Las reacciones de neutralizacion pueden llevarse a cabo con muchos productos quimicos
como el hidréxido de sodio. Laneutralizacion con sosa caustica diluida puede ser caracterizada
como una reaccion altamente exotérmica e instantanea. Diferentes tipos de reactores en
cascada (Figura 3), que consisten de una bomba de circulacion, homogeneizadores (donde
el acido se introduce en solucion alcalina que circulan) e intercambiadores de calor, se usan
para la etapa de neutralizacion.

Las siguientes son consideraciones a tener en cuenta para los procesos de sulfonacion;

(1) Los agentes sulfonantes son productos quimicos altamente corrosivos y peligrosos
como el oleum o acido sulfurico concentrado con trioxido de azufre pueden formar neblinas
acidas y sus procesos producen temperaturas elevadas;

(i1) Las reacciones de sulfonacion y neutralizacion son muy delicados en el sentido
de que estas operaciones conducen a la generacion de gran cantidad de subproductos
indeseables que colorean intensamente el producto y ocasionan un bajo rendimiento de
materias primas organicas.

(iii) las operaciones requieren un control adecuado que prevenga situaciones de peligro
para los operarios y las instalaciones. No tener en cuenta las normas de funcionamiento
seguro no sélo tendrd como resultado productos de baja calidad y bajos rendimientos, sino
que también reducira seriamente la vida util de la planta.

Aparatos empleados para la sulfonacion de grasas/aceites
Blazeretal. en 1964 (US Patent 3,158,632) proponen el sistema de reaccion que se muestra

en la figura 3(a) para la sulfonacion continua de acidos grasos y sus derivados. Se inicia la
sulfonacion a 40°C y en el intercambiador alcanza los 70°C. Se obtienen aproximadamente
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171 g/h de éster sulfonado. En esta misma patente, se propone un equipo de reaccion alterno
para sulfonar con SO, gaseoso, constituido por 4 reactores batch conectados en cascada
(operando a 50, 60, 70 y 85°C) y un reactor de terminacion, manejando un gradiente de
temperaturas en cada uno de ellos figura 3(b). El conjunto de reactores CSTR en cascada
opera en forma continua se utiliza para la separacion del producto de manera similar al
reactor sulfurex que actualmente comercializa Ballestra. La ventaja de este sistema consiste
en la posibilidad de manejar el flujo de SO, que entra a cada reactor, y de esta manera tener
un mejor control de la reaccion y del color del producto final.

Materia 1 Termometro

grasa

. - s Reactores en cascada
Eliminador gases g 1

Intercambiador de
calor

(a) (b)

Figura 3. (a) Dispositivo de absorcion para la sulfonacion de acidos grasos; (b) Sistema de
sulfonacion en cascada (Blazer et al., 1964)

Stepan Company en 1965, por intermedio de Knaggs (US Patents 3,169,142), proponen
un reactor de pelicula multitubular propiamente dicho, para la sulfonacion de gran variedad
de materias primas, entre ellas ésteres metilicos de dcidos grasos. Stirton et al. (1965) reportan
la sulfonacion batch de acidos grasos desde laurico, hasta bencénico, adicionando triéxido
de azufre liquido, al acido graso disuelto o disperso en cloroformo. La relacion molar entre
acido y SO, vari6 entre 1.5y 1.7, la temperatura de reaccion alcanz6 los 65°C. El tiempo de
reaccion fue de 1 hora, alcanzandose rendimientos ente 75 y 85%. El color no obstante no
fue satisfactorio.

El reactor de pelicula descendente construido por Hulbert (1967) para la sulfonacion de

éster metilico de sebo hidrogenado en el Witco Technical Center, vislumbra los elementos de
los sistemas de reaccion actuales (Figura 4).
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Figura 4. Aparato utilizado en la experimentacion realizada por Hulbert (1967)

Stein & Baumann (1975), utilizan un esquema de sulfonacion mostrado en la figura 5 en el
que mediante un banco de reactores anulares de pelicula Chemithon sulfonan metil estearato
de palma entre otros compuestos, obteniendo muy buenos resultados cercanos al 50% de éster
sulfonado y neutralizado. Ellos profundizan el estudio para las etapas de blanqueamiento y
neutralizacion considerandolas como los pasos criticos del proceso. Finalmente evaltian las
propiedades como detergente de los MES obtenidos en distintas soluciones.

] c
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Figura 5. Esquema de la fabricacion de esteres grasos sulfonados (Stein & Baumann, 1975)
Gutiérrez et al. (1988), construyen un sistema para la sulfonacion con SO, liquido

estabilizado y que posteriormente Talens (1999) también utilizaria, proponen el sistema de
reaccion mostrado en la figura 6 para la sulfonacion de alquilbencenos lineales.
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Figura 6. Esquema del sistema utilizado en la experimentacion realizada por Gutiérrez et al. (1988)

En la tabla 1 se aprecia las principales condiciones de operacion para los sistemas
utilizados entre los afios 60 y 80 para la sulfonacion de diversas materias primas. Chemithon
Corporation implemento un sistema de sulfonacion desarrollando un reactor de pelicula de
tubos concéntricos de 2 m de longitud con un flujo anular de liquido organico, consistente
de dos partes, la primera un flujo piston de mezcla perfecta y la segunda por una serie de
tubos, es esencial la remocién de calor en este sistema, como se observa en la figura 7.
Hovda (1993) trabaja con el sistema de reaccion que se muestra en la figura 8 para sulfonar
ésteres metilicos, incluye las etapas de neutralizacion y blanqueo. Como gas de arrastre se
usa aire seco, con un punto de rocio de -55°C. El trioxido de azufre, se prepara en planta, por
oxidacion catalitica del SO,. EI éster metilico usado tiene un indice de Yodo menor de 0.5.
Para la reaccion se utiliza un reactor anular Chemithon, con recirculacion de acido sulfonico
en una relacion de 10 a 1. Antes de entrar al reactor, la corriente de reciclo es refrigerada.
Utiliza un ciclén como equipo especializado para separar las fases. La etapa de digestion se
lleva a cabo de manera continua, en un digestor de flujo piston bafleado. La temperatura de
digestion esta entre 80 y 95°C, y el tiempo de residencia entre 16 y 30 minutos. El blanqueo
se realiza en una malla de blanqueo, en un equipo que no sea metalico (se evidencid que el
uso de equipos metalicos influye fuertemente en el color). La neutralizacion es realizada en
un “loop reactor” con hidroxido de sodio acuoso.
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Figura 7. Detalle de las boquillas del reactor de tubos concéntricos FFR (de Groot, 1991)

SO,
ME
a } : Producto — Gas
B Separador de fases exhausta
& =
2 2
% =E Acido
g ) digestado
g 3
£
i Reciclo [
=
— o a Circuito de MES
M blanqueado Neutralizacion
o
Tu <
. H:0; Bomiba NaOH
Intercambiador  Romba CILOH Agua

de calor —

Figura 8. Esquema usado en la optimizacion realizada por Hovda (1993)

Talens (1999) utiliza el esquema mostrado en la figura 9 utilizando un FFR liso para sulfatar
alcoholes etoxilados con SO, vaporizado, su trabajo mostro un avance en modelamiento al
determinar una transicion entre las velocidades del liquido organico sulfonado y sin sulfonar.
Por su parte Ahmed et al. (2000), uso un reactor de pelicula pero con ondulaciones para la
sulfonacion de dodecilbenceno con SO3 que se observa en la figura 10, y los comparo
frente a los datos de Gutiérrez et al. (1988), encontrando un mayor rendimiento en el
contenido de la materia activa producida.
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Estudios de adsorcion para reacciones exotérmicas

A nivel de laboratorio, esta concentracion seria deseable, pero comunmente sélo se

pueden conseguir concentraciones de hasta 25% grado técnico. Merck comercializa 6leum a
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concentraciones mas altas, hasta 65% con grado reactivo. Autores de gran trayectoria en el
campo de la investigacion en sulfonacion de metil ésteres como Ahmad et al. (1998) usan
Oleum al 20% como medio para generar SO,. Ahmad trabajo en un reactor de pelicula donado
por Henkel, a 600 g/h. Como materias primas us6 estearina de palma, la cual esterifico y la
hidrogeno en laboratorio. La hidrogenacion fue realizada en un reactor agitado, a 195°C, 5.5
bar, y 500 rpm. Para genera el SO, us6 un vaporizador trabajando a 150°C, el SO, obtenido
por esta via, es de menor calidad que el que se obtendria con 6leum al 60% o con el SO3
liquido estabilizado, razon por la cual los grados de sulfonacion esperados van a ser bajos. A
pesar de esto, el uso de dleum puede convertirse en una alternativa perfectamente valida.

Se hallan en la literatura otros estudios sobre sulfonacion de esteres metilicos adelantados
por variados autores para la etapa de digestion y blanqueamiento del producto sulfonado:
(Fabry & Giesen, 1990; de Groot, 1991; Yamada, 1996; Roberts, 1988, 1995, 2008; US Patents
3,169,142; 4,080,372; 5,587,500); lo mismo sucede con la etapa de neutralizacion: (Stirton,
1962; Stein et al,1970; de Groot, 1991; Foster, 2004; US Patents 5,391,783; 5,391,786;
6,657,071); sin embargo se carece de una profundizacion en la primera etapa del proceso que
ocurre en el sulfonador. Por esto, se considera de especial interés adelantar un estudio intensivo
sobre lo acontecido en esta primera etapa del proceso en el reactor de pelicula descendente
considerandola como una etapa primordial del proceso integral.

Varios autores analizan las variables significativas del proceso que determina el grado
de sulfonacion y la coloracion del producto y efectuaron ensayos a nivel laboratorio
(Gilbert et al., 1953; Kircher et al. 1954; Hulbert et al., 1967). En la literatura cientifica
se encuentran otros estudios para la absorcion con reaccion exotérmica en columnas de
pelicula descendente (Mann & Moyes, 1977; Nielsen & Villadsen, 1983), ademas de estudios
sobre modelamiento aplicados en reactores de pelicula para la sulfonacion de derivados
petroquimicos, particularmente para el dodecilbenceno (Johnson & Crynes, 1974; Davis et
al., 1979; Gutiérrez et al. 1988; de Groot, 1991; Dabir, et al., 1996; Talens, 1999; Akanksha,
2007); sin embargo, ninguno realizado para ésteres metilicos, objeto de particular interés del
presente estudio. La descripcion fenomenoldgica de la transferencia de masa, la cantidad
de movimiento y el calor, acontecidas en el reactor de pelicula descendente bifasico para la
reaccion de sulfonacion, permite el desarrollo de un modelo matematico que relaciona las
variables geométricas y de proceso en el reactor, con la conversion, el perfil longitudinal de
temperatura y la posicion del plano de reaccion (Torres ef al. 2009).

Reactor de pelicula liquida descendente
Un reactor de pelicula descendente (FFR, por su acréonimo en inglés: Falling Film Reactor)

es un contactor semejante a una torre de paredes mojadas, como se muestra en la figura 11,
enchaquetada para que circule un fluido refrigerante, generalmente agua.
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Figura 11. Esquema de un reactor de pelicula (vista frontal y superior)

Estos dispositivos se han utilizado para estudios tedricos de transferencia de masa
debido a que la superficie interfacial entre las fases mantiene un contacto directo. El flujo de
alimentacion debe ser medido y controlado con la mayor exactitud posible, el control del flujo
de alimentacion se realiza a través de una bomba de velocidad variable. Existen multiples
disefos para los reactores de pelicula descendente, los cuales se diferencian en el esquema de
refrigeracion, la direccion de los flujos, en los tipos de boquillas empleadas para crear la pelicula
de la materia a sulfonar, y en la presencia y configuracion de reciclos. Ballestra y Chemithon son
dos empresas lideres en este tipo de tecnologias. Precisamente en el pais la empresa Quimica
Basica Colombiana posee un reactor industrial de pelicula multitubo (FFR-MT) adquirido de
Demex Ballestra SpA como el que se observa en posicion horizontal en la figura 12. La caida
de presion del gas en estas torres es probablemente menor que en cualquier otro aparato de
contacto gas-liquido, para un conjunto dado de condiciones de operacion.

Agua de Aguade Entrada de Liquido
enfriamiento enfriamiento organico

Salida de producto v
gases

- 4
Agua de

Agua de SR
enfriamiento

enfriamiento

Figural2. Reactor de pelicula multitubular (FFR-MT) R&D Ballestra SpA (Moretti & Adami, 2002) y
detalles del cono superior, las boquillas en el cabezal de entrada y la base del FFR-MT de R&D
Ballestra SpA (Moretti & Adami, 2002)
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Hay que tener en cuenta que si bien el FFR cuenta con las caracteristicas ideales para
reacciones de sulfonacion, no es el Ginico proceso en el cual se puede utilizar. Procesos de
cloracion y de etoxilacion usan muy a menudo este tipo de tecnologia. Dentro de los elementos
claves de los disefios modernos de FFR se encuentra el cono superior o la cabeza del reactor en la
cual se regulan los flujos de entrada al reactor y cuyo ajuste de los tubos debe ser mecanicamente
hermético y preciso para garantizar la formacion de una pelicula uniforme de minimo espesor
con flujo laminar. De igual forma el ajuste de los tubos debe hacerse mecanicamente exacto en
el plato inferior y permitir facilmente la separacion de los gases de salida.

Detalle de las boquillas de distribucion patentadas por Ballestra SpA se observan en la
figura 12; éstas permiten tedricamente operar un flujo de 10.000 Kg/h con precision de
+0.005. El numero de tubos de un reactor de pelicula es por lo general mayor a 100 aunque,
en general, esto depende del flujo que se esté manejando. A nivel industrial la longitud de los
tubos es cercana a los 5 y 7 metros y didmetros cercanos a los 20 cm.

De las partes mas importantes de un reactor de pelicula y posiblemente la que mejor debe
estar disefiada es el mecanismo de formacion de la pelicula. Esto es tan cierto, que para muchos
fabricantes el esfuerzo de disefio del reactor de pelicula se concentra en el disefio del cabezal. Un
ejemplo de diseflo de cabezales para la formacion de pelicula esta consignado por Lanteri (1978)
en la US Patent 3,931,273, una de las muchas patentes existentes sobre disefio de reactores de
pelicula que concentra su esfuerzo en el disefio de cabezales (Figura 13). Los cabezales donde
se forma la pelicula deben asegurar que ésta sea suficientemente delgada, se encuentre bien
distribuida alrededor de todo el perimetro del tubo y que fluya de manera continua.

Del aseguramiento de las caracteristicas deseables de la pelicula depende en gran medida el
adecuado comportamiento térmico del reactor y la posibilidad que la relacion agente sulfonante/
materia organica se mantenga constante a lo largo de todo el reactor. Asi como la relacion global
entre el agente sulfonante/materia organica se controla mediante los flujos de materias primas, la
relacion local (en cada punto del reactor) se controla con un adecuado flujo de pelicula.

7 7 Cimamde =
s distnbucion de

Tubos para conducir SO;

! _;—'. Camara de distribucién de
el materia organica

Tubas para conducir materia
arganica

Figura 13. Cabezal de un reactor de pelicula (Lanteri, 1978)
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En la figura 13 se pueden distinguir claramente una camara superior por la cual entra
el SO,y se distribuye a través de las boquillas de un banco de tubos. Una segunda camara,
aislada de la primera y a través de la cual pasan los tubos que llevan el SO,, se encarga de
recibir la materia organica y distribuirla en las boquillas que la llevan a los delgados canales
que finalmente van a formar la pelicula. El espesor de estos canales o coronas depende del
fluido que va a alimentar al reactor, pero por lo general varia entre 0.25 y 0.35 mm. Los
empaques y sellos que ajustan los tubos a cada placa deben estar especialmente disefiados
para evitar derrames o contacto de las materias primas antes de la zona de reaccion.

Consideraciones para el disefio de equipos para sulfonacidon

Un reactor de pelicula descendente para la sulfonacion debe disefiarse para poder realizar
un control minucioso sobre todas las caracteristicas de la reaccion. La tecnologia de la
sulfonacion esta muy bien desarrollada, madura y con un significativo nivel de especializacion
en el tratamiento de los derivados petroquimicos. Al cambiar la materia prima, aunque
compartan muchas caracteristicas propias del proceso, hasta cierto punto, las caracteristicas
de reaccidon cambian, de tal manera que una variable que se consideraba de suma importancia
en el proceso convencional, puede tener otro comportamiento en el proceso, como la forma
de interaccion quimica de las materias primas o la termodindmica.

Debido ala granrapidez de lareaccion, que alcanza altos porcentajes de conversion
en los primeros centimetros del reactor, al interior de éste se presenta una variacion
de la temperatura. Por ello, cuando se generaliza hablando sobre temperatura de
operacion en el reactor, debe hablarse de varias temperaturas a saber: La temperatura
en el punto caliente que da una idea de coOmo se estd comportando la reaccion y que
puede estar entre los 65y 75° C. Es dificil controlar la temperatura del punto caliente
ya que éste se desarrolla rapidamente y su duracion esta restringida a un pequefio tramo
de longitud. Manejando las variables de proceso, lo unico que puede hacerse es subir
o bajar su localizacion.

La temperatura de salida del reactor y la temperatura de la chaqueta son mucho mas
faciles de controlar y de medir por el manejo de las variables de operacion. Medidas al
mismo tiempo la temperatura de la chaqueta en varios puntos y la temperatura de salida
compensan empiricamente la inexactitud que se puede tener con la medicion del punto
caliente. Temperaturas altas favorecen un descenso en la viscosidad y por lo tanto un flujo mas
rapido y un mayor contacto entre materia organica y el SO,, sin embargo pueden favorecer
reacciones secundarias. Por el contrario, bajas temperaturas reducen las reacciones laterales,
pero favorecen un aumento de viscosidad y una menor conversion (Figura 14).
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Figura 14. Representacion de los cambios en la temperatura en la sulfonacion dentro
de un reactor de pelicula (Torres, 2009)

Las investigaciones hablan de una relacion directa entre la conversion (determinada
por el grado de sulfonacidn), la temperatura y la coloracion del producto sulfonado (US
Patent No. 5,391,786). A mayores conversiones, s¢ hace mas dificil manejar el color
del producto (U.S. Patent No. 4,671,900). El producto final de reaccion: a—sulfo metil
estearatos derivados del aceite de palma, objeto de estudio, serd por tanto un producto
coloreado en mayor o menor grado de acuerdo con las condiciones de reaccion (Yamada &
Matsutani, 1993). Las principales condiciones de disefio a tener en cuenta en una planta de
sulfonacidn se presentan a continuacion.

Generacion del agente sulfonante, existen varias alternativas para la generacion del
agente de sulfonacion, como el uso de tridxido de azufre liquido, el acople de la planta
de sulfonacién a una planta de trioxido de azufre, o el arrastre de trioxido de azufre de
6leum (Castafieda & Rivas, 2004). Industrialmente las plantas de sulfonacion poseen un
sistema propio de generacion de SO,, lo que es muy recomendable para que permita obtener
corrientes de SO, a las concentraciones requeridas; tal es el caso de la empresa Quimica
Basica Colombiana que cuenta con una planta contigua de produccién de acido sulfurico. A
grandes rasgos, la generacion de SO, empieza con la fusion de azufre, la oxidacion del azufre
fundido con corrientes de oxigeno para formar SO, gaseoso, seguida de la posterior oxidacion
catalitica usando pentoxido de divanadio (V,05) como catalizador en un reactor empacado
para finalmente formar el SO, gaseoso. El SO, liquido tiene el inconveniente con los costos
de inversion y de los riesgos que representa su adecuado manejo. La alta reactividad de la

163



REVISTA ESPECIALIZADA EN INGENIERIA DE PROCESOS EN ALIMENTOS Y BIOMATERIALES. UNAD.

mayoria de agentes sulfonantes (especialmente del SO,), junto con la alta exotermicidad de
la reaccidn, generan una serie de productos indeseables ya sea por su coloracion intensa o
porque afectan el desempeio del surfactante (Roberts, 1995).

Presion de operacion, la reaccion de sulfonacion procede espontdneamente a un poco de
presion superior a la atmosférica, razon por la cual no hay necesidad de trabajar con presiones
altas. La presion de entrada debe ser mayor a la atmosférica para generar caida de presion,
pero no hay un requisito de presion de entrada o presion en el reactor para llevar a cabo la
reaccion mas que por las condiciones hidrodinamicas de los flujos utilizados en el proceso. El
comportamiento del reactor de pelicula se puede considerar desde cierto punto de vista como
un absorbedor no isotérmico (Diaz, 2009). Como en toda operacion de absorcion un aumento
en la presion favoreceria la transferencia de masa; en el caso de la reaccion sulfonacion, por
la alta velocidad de reaccion y la alta exotermicidad que la caracteriza, es necesario de alguna
manera controlar la transferencia de masa dentro del reactor para controlar asi la velocidad
de reaccion. Por lo tanto no es necesario un sistema de presurizacion. La fase gaseosa va a
entrar a una cierta presion (no muy alta) y, rigurosamente hablando, dependiendo del gas de
arrastre, en el reactor se va a presentar un perfil de presiones debido a la caida de presion del
gas que asegure que el gas desarrolle velocidades adecuadas para no afectar el flujo anular de
la pelicula. La presion de salida va a ser un tanto mayor a la atmosférica debido a la presion
del flujo de nitrégeno. En un reactor Ballestra, la caida de presion puede ser de 4 psig. En un
reactor Mazzoni, la caida de presion en los tubos es del orden de 3 psig, siendo mayor la caida
de presion en el cabezal del orden de 5,8 psig. A nivel de laboratorio, en un reactor corto esta
caida de presion va a ser menor. Davis & Owerkerk (1979), por ejemplo, operan su reactor a
2,57 psig. Hovda (1993) en un reactor Chemithon, maneja una presion de entrada de 3 psig.
De manera general, la presion de entrada va a depender del flujo de aire necesario para diluir
el SO,, y del instrumento disponible para impulsar la mezcla SO,/N..

Configuraciéon de flujo en la chaqueta del reactor, los reactores industriales tienen
longitudes considerables (6m o mas), por esto tienen al menos dos zonas de refrigeracion
con dos chaquetas independientes a temperaturas diferentes: Una en la parte superior del
reactor, a baja temperatura, y otra en la parte inferior, a alta temperatura. De acuerdo con lo
que se pueda presentar en la realidad experimental, se recomienda manejar en la chaqueta
en la parte superior del reactor, donde las necesidades de refrigeracion son altas, un flujo en
contracorriente para permitir una remocion de calor mucho mas eficiente, dado que es en
esta parte donde se requiere un mayor control de la temperatura para evitar la pirolisis del
aceite. Para la chaqueta inferior, se usa un flujo en paralelo para evitar que la temperatura
en el reactor baje de un valor determinado que permita la cristalizacion de la materia prima o
del producto sulfonado. En la parte baja, donde la viscosidad de los productos es alta, se
recomienda manejar bajos flujos de agua en un intervalo de temperatura de 3°C, al contrario
de la parte alta, donde se deben manejar altos flujos y un intervalo de 1 a 2°C.

Espesor de pelicula, ¢l espesor de la pelicula se controla por medio del disefio del

cabezal, del flujo del liquido y la velocidad de los gases fluyendo a través del reactor. Para
flujos de metil éster bajos, el espesor de la pelicula se mantendra bajo. A mayor espesor
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de pelicula, mayor resistencia a la transferencia de calor y, por tanto, mayor temperatura
interfacial. Peliculas mas delgadas proveen areas mas altas y retenciones de liquido mucho
mas bajas, por esto se recomiendan espesores menores a 1 mm.,

Temperatura de los reactantes, para la sulfonacion de ésteres metilicos derivados
del aceite de palma, la temperatura de alimentacién no debe ser inferior a 40°C, ya que
por debajo de esta temperatura el éster metilico con alto contenido de metil palmitato y
metil estearato entra dentro del intervalo de temperaturas de solidificacion. Se recomienda
temperaturas de alimentacion altas (60 a 62°C) para que la temperatura 6ptima de reaccion se
alcance rapidamente, de tal manera que se aproveche en forma optima la longitud del reactor.
Mantener los insumos cerca de la temperatura de reaccion puede hacer muy exigentes los
requerimientos de calentamiento en el tanque de almacenamiento y los espesores de aislante.
Por otra parte, la temperatura de entrada no debe ser demasiado alta con el fin de disminuir el
riesgo de “run away” en el reactor de pelicula.

Temperatura en la chaqueta del reactor, ¢l agua es ¢l refrigerante mas usado por su
facilidad de manejo, su bajo precio y el conocimiento que se tiene de sus propiedades térmicas.
Siguiendo las indicaciones de la seccion 1.3.3 para configuraciones de dos chaquetas, los
valores de temperatura del agua en la chaqueta recomendados son de 50°C para la chaqueta
superior y de 60°C para la chaqueta inferior. Para efectos del disefio del reactor, se considera
que un reactor con 2 chaquetas brinda mucha mas flexibilidad para la operacion y permite un
mejor manejo del calor de reaccion, ya que el comportamiento térmico del reactor es distinto
en la parte superior que en la parte inferior. La gran mayoria del calor de reaccion se libera en
los primeros 30 cm desde el tope del reactor de pelicula, razon por la cual los requerimientos
de refrigeracion son mucho mayores en esta primera parte del reactor.

Régimen de flujo, para la sulfonacion de dodecilbenceno, a nivel industrial, se manejan
velocidades entre 16y 25 m/s en la fase gaseosa y de 2 m/s en la fase liquida. Estas velocidades
son recomendables para lograr la formacion de la pelicula, mejorar el contacto entre materias
primas y asegurar flujo piston en reactores que cuentan con un diametro de 1 pulgada y
longitudes de 6 m y que manejan viscosidades tipicas de sulfonacidon que varian de 6 a 600
cP para la fase liquida con espesores de pelicula promedios de 0.5 mm. En reactores de
laboratorio, Tano (US Patent 6,657,071) por ejemplo, usa un reactor de % pulgada y maneja
velocidades de liquido de 0,7 m/s. y de gas de 30 m/s. Estos valores de velocidad son, no
obstante, bastante altos. Un reactor de pelicula debe manejar velocidades altas lo cual se
logra o con flujos altos o con didmetros pequefios. Es preferible la segunda opcion aunque
el incremento del flujo de nitrégeno tiene varias ventajas para el reactor. En primer lugar,
disminuye la temperatura del pico exotérmico del liquido asi como la temperatura de los
gases. Ademas de esto, de acuerdo con Davies (1972), la velocidad local de reaccion se reduce
debido a la disminucién de la concentracion del SO3 en la corriente gaseosa permitiendo un
mejor control en la liberacidn de calor. Esto, porque la disminucion en la fuerza impulsora para
la transferencia de masa es mas grande que el incremento en el coeficiente de transferencia de
masa asociado con un niimero de Reynolds mas alto. Talens et al. (1996) da importancia a la
fluidodinamica del reactor indicando que flujos mayores de inerte generan esfuerzos cortantes
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mas grandes en la interfase y facilitan la transferencia de masa y por lo tanto contribuye al
contacto entre las especies, generando asi mayores conversiones, aunque la velocidad local
de reaccion disminuya. El diametro mas pequefio del tubo permite también un control en la
temperatura de interfase entre la corriente liquida continua y la co-corriente gaseosa al evitar
las gotas de liquido que pueden ser arrastradas hacia la fase gaseosa. Los reactores de pelicula
fina descendente son apropiados para las reacciones de sulfonacion, en las cuales la materia
prima desciende uniformemente por las paredes del reactor y el agente sulfonante en fase
gaseosa por el centro del tubo, el tipo de flujo ha de ser en paralelo, en la primera parte del
reactor la reaccion es muy rapida y presenta un gran incremento de la temperatura, por esta
razon este control ha de realizarse con las variables de entrada al reactor.

Disefio de aparatos para procesos de sulfonacién, el proceso de sulfonacion lleva
involucrado una reaccion de dos fases, un reactante liquido correspondiente a los ésteres
metilicos y el otro en fase gaseosa del agente sulfonante (SO,/N,). Parte importante en el
disefio corresponde a la ubicacion de la planta y ha de tenerse en cuenta factores como
contaminacion por emisiones, disponibilidad de servicios, efectos del transito de personal y
finalmente seguridad industrial. En la tabla 2 se listan las diferentes unidades que hacen
parte de la planta de sulfonacion de ésteres metilicos las cuales pueden ser observadas en el
diagrama mostrado en la figura 15 donde se presenta un esquema de los equipos requeridos
en el montaje de la planta. Como primer paso en el disefio se revisaron algunas condiciones
de operacion de trabajos reportados para la sulfonacion de distintas materias primas. Varios
autores presentan algunos datos que serviran de referencia para el disefio previo de la planta
de sulfonacion, y en particular para el calculo de algunos de los pardmetros necesarios para
el disefo del reactor de pelicula como se aprecia en la tabla 3.

Tabla 2. Equipos que conforman una planta de sulfonacion
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1 Burbujeador y destilacion del 6leum 13 Tanque de almacenamiento del nitrégeno

2 Tanque pulmén para el almacenamiento de SO, 14 Visor de vidrio

3 Deshumidificador (Demister) retenedor de gotas 15 Valvulas de dosificacion y rotametros

4 Intercambiador de calor de doble tubo para el gas 16 Tanqu(-': de almacengmiemo de H,SO, para la
sulfonante absorcion de las emisiones gaseosas de SO,

5 | Cabezal de distribucién del liquido organico 17 dTZ‘;fI‘:gfl“;g:‘i e;dt‘r’; t‘;fnfglltg;:;ﬁriz‘:j::ié“

6 ?Seicfg(:ador(;e pelicula  descendente  FFR 18 Bafios termostatados

7 Salida del producto sulfonado 19 Columna empacada de absorcién

8 Bafios termostatados 20 Mandmetro

9 Reactor de estabilizacion (Digestor) 21 Salida de gases

10 Bombas peristélticas dosificadoras 22 Agitador magnético

11 Deposito termostatado de liquido organico 23 Balanza digital

12 Zl:(l:ze;zambiador de calor de doble twbo para ¢l 24 Ventilador de extraccion de gases
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Figura 15. Esquema de la planta de sulfonacion de ésteres metilicos (Torres, 2009)

En un proceso de sulfonacion con SO,, previamente a la etapa de reaccion es necesario
implementar un sistema de tratamiento del aire utilizado para diluir el agente sulfonante, asi
como el propio sistema de generacion de SO,. El aire que acompafia al SO, debe ser seco para
evitar que con la humedad se formen gotas de 4cido sulftrico que, ademas de alterar la calidad
del producto que genere calor incrementando el riesgo de pirolisis del liquido orgénico. El
acido sulfarico tiene una fuerte afinidad por el agua y forma una serie de hidratos (tales como
H,SO,'H,0, H,S0O,2H,0 y H,SO,4H,0). Cuando los requerimientos de humedad en el aire
no son tan extremos como los mencionados, se realiza una absorcion con acido sulfurico como
agente secante. Si se requiere aire super seco, €s necesario recurrir a sistemas criogénicos que
permitan llegar a temperaturas que permitan la condensacion de la humedad.

CONCLUSIONES

En todas estas propuestas son evidentes las partes caracteristicas de un sistema de reaccién
para un proceso de sulfonacion:

1. Almacenamiento de materias primas: Trabajan con SO, liquido estabilizado con
sulfato de dimetilo, y con alquilbencenos lineales. Ambos se almacenan en tanques
confinados en camaras termostatadas. La temperatura en la camara de triéxido de
azufre es de 35°C. La dosificacion de LAB al reactor se realiza por medio de una
bomba de velocidad variable.
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2. Sistema de generacion de agente de sulfonacion. Es recurrente el uso de SO, liquido
estabilizado que se vaporiza, encamisado con vapor de agua. El evaporador es
alimentado con una bomba jeringa con inyectores de 100 mL con émbolo y cabezal de
teflon. Una pequefia corriente de gas inerte se usa para arrastrar el SO, del evaporador.
La mezcla entre SO, y gas inerte se realiza en una cdmara separada empacada con
anillos Rasching de 5 mm.

3. Reactor de pelicula descendente. La reaccion se hace en un reactor tubular de pelicula
como se decribe en el primer capitulo. La relacion entre liquido orgénico y el SO,
se hace ajustando los flujos de cada uno antes de ingresar al reactor. Cuando se esta
sulfonando LAB, no se requiere reactor de digestion, sino un reactor de neutralizacion.
La temperatura se mide en la chaqueta, y la presion se mide en la parte superior e
inferior del reactor.

4. Del sistema de tratamiento de gases no se habla mucho, pero parece ser sencillo,
integrado por un burbujeador y una columna empacada. Y aunque no se mencionan es
indispensable la utilizacion de extractores en las cercanias de la planta de sulfonacion.

En suma, el sistema de reaccion tendrd que tener la siguiente estructura: generacion del
agente sulfonante por vaporizacion del SO, liquido estabilizado o destilacion del oleum. La
primera opciodn es utilizada porque permite el mejor control de larelacion agente de sulfonacion
— fase organica Existen procesos a nivel industrial que usan vaporizadores trabajando entre
150 y 200°C, para liberar el SO, del 6leum. Industrialmente, este procedimiento no es muy
rentable, debido a los residuos de H,SO, diluido que se generan por esta operacion. Los costos
de disposicion del H,SO, son altos y para una sulfonacion a nivel industrial, se necesitaria de
un 6leum de por lo menos 65%.

La sulfonacion es un proceso que requiere una inversion de capital inicialmente exigente
por cuanto es necesaria una instrumentacion y un equipo especialmente disefiado para el
proceso, que garantice un buen control de todos los factores mencionados. La sulfonacion
con SO, reactores de pelicula descendente, gracias a la forma de contacto entre las fases
liquida y gaseosa permitieron el desarrollo de procesos de sulfonacion en continuo con una
sola unidad de reaccion, como el que se examinara en la proxima seccion. Con este aparato se
tiene un mejor control de la velocidad de reaccidon, mayores conversiones y, en consecuencia,
productos menos coloreados.
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